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Abstract
The vast majority of chemical products is based on crude oil. On the one hand, crude oil is a
limited resource, whose depletion will be more expensive and riskier in the future. On the other
hand, using fossil raw materials is at last associated with carbon dioxide emissions. Anthropogenic
emissions of greenhouse gases like carbon dioxide are responsible for the global climate change.
An alternative carbon source is biomass. In contrast to crude oil, biomass is a renewable resource
and it has functional groups fossil raw materials do not have. These can be used for synthesis.
Therefore, biomass is an attractive feedstock for carbon based synthesis pathways.
With a few exceptions, the development of bio-based synthesis pathways is currently only at
the beginning. Therefore, it is interesting to know which bio-based synthesis pathways promise
a high economic potential for managing research and development efforts reasonably. Due to
the early stage of development of these routes, only little information about their prospective
chemical processes is available. For an evaluation of such synthesis pathways - independent of the
kind of feedstock -, a combination of material and exergy balances is suitable and applied in this
thesis. Compared to energy balances, exergy balances have the advantage that a comparison of the
quality of different forms of energy is possible, whereby the significance of the results increases.
In this thesis, different approaches and structures of synthesis pathways characterised by the
chemical exergy of the main components are thermodynamically evaluated and general recom-
mendations for future bio-based synthesis pathways are derived. The examinations have shown
that, from an exergetical point of view, synthesis pathways are favorable if the chemical exergy
of their main components are relatively similar. Due to the high oxygen content of biomass, the
chemical exergy is low compared to crude-oil. Using biomass as feedstock synthesis pathways
leading to end products with a high oxygen content are promising to have low exergy losses.
For a complete raw material change towards biomass, agricultural land is required to produce
biomass. Because of a rising world population and a general increasing demand for agricultural
products, agricultural land is a scarce resource. Thus, in this thesis the land use required for a
complete raw material change is estimated under various boundary conditions. It has been shown
that the structure of synthesis pathways that promise low exergy losses have a low land use as
well. Since both exergy losses and land use is low, new end products with a high oxygen content
and corresponding synthesis pathways should be developed if biomass is used as feedstock.
v

1 Einleitung
Chemische Erzeugnisse wie Kunststoffe, Kunstfasern oder Farben sind fundamentaler Bestandteil
heutiger Güter des täglichen, periodischen und episodischen Bedarfs. Durch das prognostizier-
te Bevölkerungswachstum, kombiniert mit dem Heranwachsen einer neuen Mittelschicht in
Entwicklungs- und Schwellenländern, wird die Nachfrage nach chemischen Produkten und somit
nach Rohstoffen in den nächsten Jahren weiter ansteigen (Kharas, 2010).
Für die Herstellung dieser Produkte ist die organische chemische Industrie auf eine Kohlenstoff-
quelle angewiesen. Seit einigen Jahrzehnten ist Erdöl mit einem Anteil von aktuell 80% die
wichtigste Rohstoffquelle für die chemische Industrie. Zusammen mit Erdgas und Kohle werden
rund 90% aus fossilen Rohstoffquellen gedeckt. Die verbleibenden 10% werden durch Biomasse
bereitgestellt (DECHEMA, 2010).
Nun stieg der Preis für die wichtigste Rohstoffquelle Erdöl in den letzten Dekaden stark an
(EIA, 2013). Zwar gab es in der Vergangenheit verschiedene Preiskorrekturen unterschiedlicher
Ursachen, viele Marktakteure gehen mittelfristig allerdings von einem hohen Preisniveau aus. Aus
diesem Grund werden weitere Fördergebiete erschlossen, wozu die Erdölförderung aus Offshore-
Gebieten oder aus unkonventionellen Erdölquellen gehören. Zwar ist deren Erschließung und die
Förderung mit signifikant höheren Kosten verbunden als dies bei klassischen Erdölquellen der
Fall ist, allerdings liegen die Kosten immer noch unter den heutigen Marktpreisen (Bentley, 2002).
Um die steigende Nachfrage nach flüssigen Kraftstoffen, insbesondere in den Entwicklungs-
und Schwellenländern decken zu können, werden also auch diese Quellen genutzt. Der Anteil
dieser Quellen an der Gesamtförderung wird zukünftig steigen, wenn das Fördermaximum (engl.
Peak-Oil) der klassischen großen Erdölfelder mit niedrigen Fördergrenzkosten überschritten wird
(de Almeida und Silva, 2009, Hubbert, 1956).
Insgesamt stehen also auch zukünftig grundsätzlich noch genügend fossile Ressourcen zur Ver-
fügung, der Abbau wird allerdings kostenintensiver und die Umweltrisiken bei der Förderung
steigen. Zusätzlich existieren weltweit Bestrebungen, die Nutzung kohlenstoffhaltiger Energie-
und Rohstoffquellen aus Kreisläufen mit langer Zykluszeit zu minimieren, um so die Akkumu-
lation klimarelevanter Stoffe in der Atmosphäre zu vermeiden (IPCC, 2007, UNFCCC, 2000).
Aufgrund dieser Unsicherheiten wird der Umstieg auf eine alternative Rohstoffbasis attraktiver.
Eine alternative Rohstoffbasis ist Biomasse. Dieser Kohlenstoffpool ist einfach zugänglich und
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steht im ausreichenden Maße zur Verfügung (Perlack et al., 2005, Smeets et al., 2007). Die
chemische Struktur von Biomasse unterscheidet sich allerdings deutlich von Erdöl, wodurch
ein direkter Austausch der Rohstoffbasis ohne Anpassungen der Prozesse nicht möglich ist.
Aktuell werden deshalb verschiedene Ansätze zur stofflichen Nutzung von Biomasse erforscht,
die sich darin unterscheiden, welche Bestandteile der Biomasse genutzt und wie diese stofflich
umgewandelt werden können. Zum gegenwärtigen Zeitpunkt ist nicht absehbar, welche Ansätze
sich durchsetzen werden.
In dieser Arbeit werden deshalb unterschiedliche Ansätze und Syntheserouten zur stofflichen
Nutzung von Biomasse bewertet und quantitativ miteinander verglichen. Viele biobasierte Synthe-
serouten befinden sich heute allerdings in einem frühen Entwicklungsstadium, in dem nur wenige
Informationen über die Prozesse bekannt sind. Diese neuen Prozesse führen nicht zwingend zu den
Zwischen- und Endprodukten, die heute in der chemischen Industrie aus Erdöl hergestellt werden,
sondern umfassen auch neue Stoffe mit anderen Eigenschaften. Um die Forschungs- und Ent-
wicklungsarbeiten für diese neuen Syntheserouten und Prozesse steuern zu können, muss bereits
frühzeitig eine Bewertung des ökonomischen Potenzials vorliegen. Ökonomische Daten sind in
diesem frühen Entwicklungsstadium allerdings oft nicht verfügbar. Typischerweise wird für eine
Bewertung in dieser Situation deshalb auf Energie- und Stoffmengenbilanzen zurückgegriffen.
Da bei der Anwendung reiner Energiebilanzen nicht zwischen verschiedenen Energieformen
differenziert werden kann, wird eine weiter gefasste Bewertungsgröße benötigt. Eine Bilanzie-
rung sowohl der Enthalpie- als auch der Entropieströme ermöglicht thermodynamisch fundierte
Aussagen über die Wertigkeit von Energie- und Stoffströmen. Die Verknüpfung von Enthalpie
und Entropie in einer definierten Referenzumgebung wird seit Rant (1955) als Exergie bezeichnet.
Exergiebilanzen bilden in dieser Arbeit die zentrale Bewertungsgrundlage für die Analysen der
betrachteten Syntheserouten und Prozesse.
Nach einem Überblick über die aktuell in der Literatur diskutierten Ansätze zur stofflichen Nut-
zung von Biomasse und einer Einführung der relevanten thermodynamischen Grundlagen in
Kapitel 2, werden in Kapitel 3 Einflussgrößen der Referenzumgebung sowie typische verfahrens-
technische Grundoperationen exergetisch untersucht. Darauf aufbauend werden Beispielprozesse
auf einer allgemeinen Ebene betrachtet, um prinzipielle Aspekte zu identifizieren, die bei der Ent-
wicklung zukünftiger biobasierter Syntheserouten berücksichtigt werden sollten. Auf Basis dieser
Erkenntnisse werden im Anschluss in Kapitel 4 konkrete Syntheserouten ausgewählt. Bei der Aus-
wahl der Syntheserouten wird insbesondere der im Vergleich zum Erdöl hohe Sauerstoffanteil der
Biomasse berücksichtigt. Die ausgewählten Syntheserouten werden dann in Kapitel 5 detailliert
exergetisch bewertet, um die Empfehlungen bei der Entwicklung neuer Syntheserouten weiter zu
konkretisieren. Die detaillierte Bewertung umfasst neben den eigentlichen biotechnologischen und
chemischen Prozessen auch die landwirtschaftliche Erzeugung der Biomasse und die Isolierung
der Präkursoren. Basierend auf den detaillierten Exergieanalysen der Prozesse aus Kapitel 5 und
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der einzelnen Grundoperationen aus Kapitel 3 wird einen Methodik entwickelt, die mit wenigen
Informationen und geringem Modellierungsaufwand erste Abschätzungen über das ökonomische
Potenzial einer Syntheseroute oder eines Prozesses erlaubt. Steigt der Anteil von Biomasse am
Rohstoffmix der chemischen Industrie, hat dies Auswirkungen auf den Ressourcenbedarf. In
Kapitel 6 wird der zukünftige Energie- und Landflächenbedarf der chemischen Industrie für
einen vollständigen Rohstoffwandel zu Biomasse anhand verschiedener Szenarien unter globalen
Randbedingungen hinsichtlich der Bevölkerungs- und Wohlstandsentwicklung abgeschätzt.
3
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In diesem Kapitel wird Biomasse zunächst als Rohstoff charakterisiert und es werden in der Litera-
tur diskutierte Ansätze zur stofflichen Nutzung vorgestellt. Die Ansätze befinden sich größtenteils
in einem frühen Entwicklungsstadium und sind noch nicht in kommerziellen Produktionsanlagen
implementiert. Um frühzeitig Aussagen über das ökonomische Potenzial der Ansätze treffen zu
können, wird eine Bewertungsgröße benötigt. Hier wird als Bewertungsgröße Exergie verwendet,
deren thermodynamische Grundlagen und darauf aufbauende Gütemaße im zweiten Abschnitt
dieses Kapitels eingeführt werden.
2.1 Stoﬄiche Nutzung von Biomasse
Die organische chemische Industrie ist für ihre Produkte auf eine Kohlenstoffquelle angewiesen.
Heute handelt es sich dabei zu 80% um Erdöl und zu 10% um andere fossilen Rohstoffquellen
(DECHEMA, 2010). Biomasse ist aufgrund der in Kapitel 1 dargelegten Gründe eine alterna-
tive Kohlenstoffquelle, die zunehmend attraktiver wird. Ein Wechsel von Erdöl zu Biomasse
als dominierende Rohstoffquelle wird durch Forschungs- und Entwicklungsarbeit in praktisch
allen Disziplinen entlang der Wertschöpfungskette begleitet. Diese Forschungs- und Entwick-
lungsarbeiten sind notwendig, da ein direkter Umstieg von Erdöl auf Biomasse nicht möglich
ist. Die zugrunde liegenden verfahrenstechnischen Prozesse müssen in der Regel von Grund auf
neu gestaltet werden, da sich die chemischen und physikalischen Eigenschaften von Erdöl und
Biomasse aufgrund der unterschiedlichen chemischen Struktur signifikant unterscheiden.
Erdöl ist ein flüssiges Mehrstoffgemisch bestehend aus Kohlenwasserstoffen wie Alkanen un-
terschiedlicher Länge, Cycloalkanen und aromatischen Verbindungen wie Benzol, Toluol oder
Xylolen. Aus Erdöl werden Grundchemikalien gewonnen, die als Ausgangsbasis für weitere
Reaktionen dienen. Die Gewinnung von Grundchemikalien ist Stand der Technik und erfolgt in
Rektifikationskolonnen und Crackern (Alfke et al., 2000). Die genaue Zusammensetzung des
Erdöls ist abhängig von der Lagerstätte und den Fördermethoden. Für weitere Berechnungen wird
in dieser Arbeit ein Durchschnitt der Zusammensetzung aus Banks und King (1984) angenommen.
Der Massenanteil für Kohlenstoff beträgt demnach 86,5%, für Wasserstoff 12,5% und 1,0% für
Sauerstoff.
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Mit Biomasse werden organische Stoffe pflanzlicher oder tierischer Herkunft bezeichnet. Im
Gegensatz zu Erdöl ist Biomasse kein flüssiger Rohstoff, sondern ein Feststoff. Biomasse wird
in der Natur ursächlich durch Photosynthese in kurzen Regenerationszyklen neu gebildet. Aus
diesem Grund wird Biomasse auch als nachwachsender Rohstoff bezeichnet, wenn sie „nicht
als Nahrungs- und Futtermittel, sondern als chemisch/technische Rohstoffe bzw. zur Energiege-
winnung genutzt [wird]“ (Grunwald, 2001). Eggersdorfer et al. (1992) schätzen, dass jährlich
rund 170 Mrd. Tonnen organisches Material durch Photosynthese gebildet werden. Mithilfe der
Sonnenenergie werden zunächst im Primärstoffwechsel aus Kohlenstoffdioxid und Wasser unter
der Abgabe von Sauerstoff einfache Kohlenhydrate gebildet:
6CO2 +6H2O−−→ C6H12O6 +6O6 . (2.1)
Die einfachen Kohlenhydrate werden anschließend durch weitere Umwandlungsprozesse im
Sekundärstoffwechsel der Pflanzen zu komplexeren Strukturen aufgebaut (Kaltschmitt et al.,
2009). Es handelt sich dabei zum einen um regelmäßig aufgebaute Saccharide, um Lignocellulose
sowie um Öle und Fette (Kamm, 2007). Diese biogenen Rohstoffe können in chemischen oder
biotechnologischen Prozessen zu Produkten umgesetzt werden. Die Umsetzung eines Rohstoffs
zu einem Produkt wird als Syntheseroute bezeichnet. Die Syntheseroute ist dabei zunächst ein
abstrakter Reaktionsweg, um aus einem Rohstoff ein Produkt herzustellen, teilweise auch über
Zwischenprodukte. Grundsätzlich sind auch verschiedene Möglichkeiten denkbar, um von einem
Rohstoff zu einem Produkt zu gelangen. Die Strukturen von Biomasse sind je nach Art und
Herkunft sehr unterschiedlich und eine direkte stoffliche Nutzung ist oft nicht möglich. Von
verschiedenen Forschergruppen werden aktuell Ansätze entwickelt, die diese unterschiedlichen
biogenen Strukturen für eine stoffliche Nutzung zugänglich machen. Diese Ansätze unterscheiden
sich einerseits darin, welche Bestandteile der Biomasse genutzt werden und andererseits, inwieweit
die Strukturen degeneriert werden. In Abb. 2.1 sind drei Ansätze dargestellt, die aktuell in der
Literatur diskutiert werden.
Der erste Ansatz wird als Biomassenutzung der ersten Generation bezeichnet und wird bereits
großtechnisch umgesetzt. Hierbei werden einfache Strukturen stofflich genutzt, die leicht isoliert
werden können. Zu den einfachen Strukturen gehören Pflanzenöle, Monosaccharide, Disaccharide
und regelmäßig aufgebaute Polysaccharide (Naik et al., 2010, Sims et al., 2010). Pflanzenöle,
die aus Raps, Soja, Palmölpflanzen oder Jatropha gewonnen werden, bestehen aus Fettsäuren
unterschiedlicher Länge. Die Fettsäuren liegen in den Ölen als Triglyceride vor. Aufgrund des
hohen Ölsäureanteils vieler Ölpflanzen wird die Summenformel von Pflanzenöl hier mit der
Summenformel von Triolein, C57H104O6, angenähert (Kaltschmitt et al., 2009). Triolein ist ein
Triglycerid, bestehend aus drei Ölsäureresten. Als Monosaccharide treten in der Natur größtenteils
Pentosen und Hexosen auf mit Xylose und Glucose als den häufigsten Vertretern (Rackemann und
Doherty, 2011). Die allgemeine Summenformel für Monosaccharide lautet CnH2nOn. Pentosen
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Abb. 2.1: Ansätze zur stofflichen Nutzung von Biomasse.
und Hexosen können direkt durch Mikroorganismen fermentativ oder mithilfe passender Katalysa-
toren chemisch umgesetzt werden. Für ausgewählte Produkte sind Enzymcocktails verfügbar, die
sowohl Pentosen als auch Hexosen vergären können (Clariant, 2011). Monosaccharide sind auch
die Basis für Biopolymere, die in der Pflanze gebildet werden und auf Kohlenhydraten basieren.
Sie werden Polysaccharide genannt und können mit der allgemeinen Summenformel (Cx(H2O)y)n
beschrieben werden. Durch glycosidische Bindungen erreichen diese Polymere Kettenlängen
von mehreren tausend Einheiten. Die Verbindung zweier Monosaccharide wird als Disaccharid
bezeichnet, aus denen typische zuckerhaltige Kulturpflanzen wie Zuckerrohr oder Zuckerrüben
bestehen. Sowohl Disaccharide mit zwei Monosacchariden als auch höhere Polysaccharide wer-
den für ihre weitere Verarbeitung zunächst durch Hydrolyse in physikalischen, chemischen oder
biotechnologischen Verfahren depolymerisiert. Stärke, die u. a. in der Frucht von Weizen oder
Mais enthalten ist, ist ein solches höheres Polysaccharid, das sich durch seinen regelmäßigen Auf-
bau allerdings leicht hydrolysieren lässt (Goni et al., 1997). Am globalen Trockenmassezuwachs
haben diese einfachen und leicht nutzbaren Kohlenhydrate aber nur einen Anteil von ungefähr
1% (Backes, 2012). Sie werden in der Regel durch intensive landwirtschaftliche Nutzung von
Ackerflächen gewonnen. Da durch die Biomassenutzung der ersten Generation nur ein Teil der
Pflanze genutzt werden kann, weil Nebenernteprodukte keine einfachen Kohlenhydrate enthalten,
ist die stoffliche Ausbeute gering. Aufgrund dieser Einschränkungen werden weitere Ansätze mit
dem Ziel entwickelt, auch komplexere Strukturen verwerten zu können.
Der zweite Ansatz, der genau dieses Ziel verfolgt, wird als Biomassenutzung der zweiten Gene-
ration bezeichnet. Hierbei sollen nicht nur die leicht zugänglichen Bestandteile genutzt werden,
sondern auch Pflanzenteile, die komplexere Biopolymere enthalten (Cherubini, 2010). Diese
7
2 Stand der Forschung
komplexen Biopolymere, die beispielsweise in den Rückständen aus der Land- und Forstwirt-
schaft enthalten sind, bestehen hauptsächlich aus Cellulose, Hemicellulose und Lignin. Sie bilden
zusammen einen Verbund, der als Lignocellulose bezeichnet wird (Kaltschmitt et al., 2009).
Vergleichbar mit dem Stahl in Stahlbeton, verleihen Cellulose und Hemicellulose einer Pflanze
Zugfestigkeit. Das eingelagerte Lignin erhöht hingegen die Druckfestigkeit. Je nach Pflanzenart
besteht Lignocellulose zu 30 bis 50% aus Cellulose, 20 bis 40% aus Hemicellulose und zu 10 bis
30% aus Lignin (Rackemann und Doherty, 2011).
Cellulose ist ein Hauptbestandteil pflanzlicher Zellwände und besteht aus Cellobiose-Monomeren.
Diese aus zwei Hexosen bestehenden Disaccharide sind durch ß-1,4-glykosidische Bindungen
miteinander zu einem unverzweigten Polysaccharid verknüpft und können über mehrere Schritte
zu Glucose hydrolysiert werden (Fuchs und Schlegel, 2006). Cellulose kann aufgrund der Hexosen-
Bausteine mit der Summenformel (C6(H2O)5)n beschrieben werden (Petrus und Noordermeer,
2006). Da der Anteil von Cellulose am globalen Trockenmassezuwachs mit 50% am größten ist,
gilt Cellulose als die größte Quelle für Hexosen (Backes, 2012).
Hemicellulose ist ebenfalls Bestandteil pflanzlicher Zellwände und besteht hauptsächlich aus
Pentosen, insbesondere aus Xylose und aus kleineren Anteilen Hexosen (Galactose, Mannose).
Es handelt sich bei Hemicellulose um ein Co-Polymer, weil es aus unterschiedlichen Monomeren
zusammengesetzt wird. Die amorphe Struktur macht es gegenüber Cellulose einfacher, Hemicel-
lulose in ihre Bestandteile zu zerlegen. Durch den hohen Anteil an Pentosen wird näherungsweise
(C5(H2O)4)n als Summenformel angenommen (Cherubini, 2010). Mit einem Anteil von 24% am
globalen Trockenmassezuwachs ist Hemicellulose die zweitgrößte Quelle für Kohlenhydrate.
Die dritte Komponente von Lignocellulose ist Lignin. Es ist ebenfalls ein heterogenes Biopolymer
und bewirkt die Verholzung einer Pflanze. Im Gegensatz zu den bisher genannten Komponenten
gehört Lignin nicht zu den Kohlenhydraten. Die Hauptbestandteile sind verschiedene aromatische
Phenylpropan-Derivate (Behrendt et al., 2006), die durch unterschiedliche Bindungen miteinander
verknüpft sind und nur schwer von Mikroorganismen in ihre Monomere zerlegt werden können
(Thevenot et al., 2010). Die komplex verzweigte Struktur macht es schwierig, reine Aromaten
aus dem Lignin zu isolieren und eine exakte Summenformel anzugeben. Petrus und Noordermeer
(2006) nähern die Summenformel mit (C10H12O3)n an. In Cherubini (2010) wird als empirische
Summenformel C9H10O2(OCH3)m genannt, wobei m das Verhältnis zwischen CH3O- zu C9-
Gruppen bezeichnet. Bei harten Hölzern liegt m bei 1,4, bei weichen bei 0,94 und bei Gräsern bei
1,18. An beiden Summenformeln ist zu erkennen, dass der Sauerstoffanteil von Lignin gegenüber
den auf Zuckern basierenden Kohlenhydraten deutlich geringer ist.
Gegenüber der Biomassenutzung der ersten Generation verspricht der zweite Ansatz durch die
bessere stoffliche Verwertung eine höhere Ausbeute und eine Entschärfung der Flächenkonkurrenz
mit Nahrungsmitteln, wenn nur Nebenernteprodukte und Reststoffe als Rohstoffe verwendet
werden. Die notwendigen Schritte zur Vorbehandlung und Depolymerisierung sind allerdings
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komplex und befinden sich in der Entwicklung.
Der dritte Ansatz in Abb. 2.1 ist die Vergasung der Biomasse (Kaltschmitt et al., 2009, Ptasinski,
2008). Ein Vorteil dieses Ansatzes ist, dass praktisch beliebige organische Stoffe verwertet werden
können. Im Gegensatz zu den vorherigen Ansätzen, bei denen die Syntheseleistung der Natur zum
Teil bewahrt wird, werden bei der Vergasung die chemischen Strukturen der Biomasse komplett
zerstört. Mit einem Oxidationsmittel und Temperaturen über 800◦C wird der Kohlenstoff in
der Biomasse dazu partiell oxidiert. Auf diese Weise entsteht Synthesegas, ein Gemisch aus
Kohlenstoffmonoxid, Wasserstoff und Begleitstoffen, das als C1-Baustein Ausgangsstoff für
weitere Synthesen ist.
Die vorgestellten Ansätze zur Nutzung von Biomasse werden in Anlagen umgesetzt, die als
Bioraffinerien bezeichnet werden (Kamm und Kamm, 2004). Van Dyne et al. (1999) unterteilt
die Umsetzung des Bioraffinerie-Konzepts in drei Phasen. In der ersten Phase wird in einer
Bioraffinerie ein definiertes Produkt aus einem definierten Rohstoff hergestellt. Bioraffinerien der
zweiten Phase sind flexibler aufgebaut und können aus einem definierten Rohstoff unterschiedli-
che Produkte herstellen. Phase drei umfasst dann auch eine Flexibilisierung der Rohstoffe. Das
Konzept der Bioraffinerie orientiert sich also an petrochemischen Raffinerien, in denen auch ein
heterogener Rohstoff mit variabler Zusammensetzung zu unterschiedlichen Produkten umgesetzt
wird. In petrochemischen Raffinerien wird der Rohstoff Erdöl zunächst in seine Bestandteile
zerlegt. Diese daraus gewonnenen Basischemikalien, u. a. die Alkene Ethen, Propen und Buta-
dien sowie die Aromaten Benzol, Toluol und verschiedene Xylole, bilden die Grundlage für
wenige Plattformchemikalien aus denen dann das breite Spektrum an Endprodukten hergestellt
wird. Plattformchemikalien werden in hohen Tonnagen produziert und zeichnen sich durch re-
aktive funktionelle Gruppen aus. Durch die funktionellen Gruppen sind Plattformchemikalien
für eine vielseitige Folgechemie einsetzbar. Typische Plattformchemikalien sind beispielswei-
se direkte Derivate der Basischemikalien, Epoxide, mehrwertige Alkohole oder Chloride. Die
unterschiedlichen Eigenschaften von Erdöl und Biomasse legen eine Neukonzeptionierung des
Plattformchemikalien-Systems nahe, wenn Biomasse als Rohstoff eingesetzt wird. Zwar ist es
prinzipiell möglich, aus Biomasse über verschiedene Zwischenstufen die gleichen Produkte her-
zustellen wie aus fossilen Rohstoffquellen, in der Literatur werden beim Einsatz von Biomasse als
Rohstoffquelle allerdings größtenteils andere Stoffklassen bevorzugt, die im Folgenden vorgestellt
werden. Bei den dazu untersuchten Literaturquellen werden hier nur die Quellen berücksichtigt,
die sich mit mehreren Syntheserouten oder Produkten befassen.
Die umfangreichste Studie, in der potenzielle biobasierte Syntheserouten identifiziert werden,
wurde 2004 vom U.S. Department of Energy mit dem Titel „Top Value Added Chemicals from
Biomass“ herausgegeben (Werpy und Petersen, 2004). Ausgehend von einer 300 Chemikali-
en umfassenden Liste, wurden 30 Chemikalien identifiziert, die sowohl von den geschätzten
Produktionskosten, Erlösen und der Komplexität der Herstellungsprozesse günstig erscheinen.
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C-Bausteine Stoff Werpy und Petersen (2004) Bozell und Petersen (2010)
C2 Ethanol x
C3
3-Hydroxypropionsäure x x
Glycerin x x
Milchsäure x x
C4
3-Hydroxybutyrolacton x
Apfelsäure x
Asparaginsäure x
Bernsteinsäure x x
Fumarsäure x
C5
Arabitol x
Furfural x
Glutaminsäure x
Itakonsäure x
Isopren x
Lävulinsäure x x
Xylitol x x
C6
2,5-Furandicarbonsäure x x
Glucarsäure x
Hydroxymethylfurfural x
Sorbitol x x
Tab. 2.1: Gegenüberstellung potenzieller Plattformchemikalien aus Biomasse aus Werpy und
Petersen (2004) und Bozell und Petersen (2010).
Durch weitere Markt-, Prozess- und Verwendungsmöglichkeiten wurde diese Liste dann auf
14 Kandidaten reduziert. Aufbauend auf dieser Studie haben Bozell und Petersen (2010) sechs
Jahre später die Schlussfolgerungen aus Werpy und Petersen (2004) nach anderen Kriterien neu
bewertet. Zu ihren Kriterien gehören u. a. eine signifikante Beachtung in der Literatur, direktes
Substitutionspotenzial bestehender Petrochemikalien, ein großes Potenzial für hohe Produkti-
onsvolumina und die Eignung als Plattformchemikalie. Die Plattformchemikalien aus beiden
Veröffentlichungen sind in Tab. 2.1 dargestellt.
Werpy und Petersen (2004) sehen im Wesentlichen in Carbonsäuren und mehrwertigen Alkoho-
len vielversprechende zukünftige Plattformchemikalien. Beide Stoffgruppen können prinzipiell
fermentativ aus Zucker gewonnen werden. Carbonsäuren sind durch eine oder mehrere Carboxy-
gruppen charakterisiert, wodurch Carbonsäuren sehr reaktiv sind und so als Plattformchemikalien
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für weitreichende Syntheserouten dienen können. Alkohole sind durch eine oder mehrere Hy-
droxygruppen gekennzeichnet, die ebenfalls Ausgangsbasis für weitere Reaktionen sein können.
Ethanol scheidet in Werpy und Petersen (2004) trotz des schon heute großen Produktionsvolumens
und den damit verbundenen Erfahrungen aufgrund der von den Autoren als begrenzt eingeschätz-
ten Fähigkeit für den Einsatz als Building Block bereits in einem der ersten Screenings aus. Im
Gegensatz zu Werpy und Petersen (2004) wird Ethanol in Bozell und Petersen (2010) ein hohes
Potenzial zugesprochen und erreicht neben Glycerin und Sorbitol als einzige untersuchte Chemi-
kalie in allen Kategorien die höchste Punktzahl. Bei Werpy und Petersen (2004) sind zehn von 14
Chemikalien Carbonsäuren. Bozell und Petersen (2010) beschränken sich bei den Carbonsäuren
auf Milchsäure, Bernsteinsäure, Lävulinsäure und 3-Hydroxypropionsäure, wodurch hier auch
andere Stoffklassen in den Vordergrund rücken.
Neben den o.g. Veröffentlichungen, existieren weitere allgemeine Veröffentlichungen zum Einsatz
von Biomasse als Rohstoffquelle. Die Auswertung von Lipinsky (1981), Bender (2000), Werpy
und Petersen (2004), Kamm und Kamm (2007), Busch et al. (2006), Ragauskas et al. (2006),
Lange (2007), Corma et al. (2007), Haveren et al. (2008), Bozell und Petersen (2010) und
Cherubini und Strømman (2011) in Hinblick auf die Häufigkeit der Nennung von Chemikalien
aus Biomasse ist in Abb. 2.2 dargestellt.
Es zeigt sich, dass Carbonsäuren von vielen Autoren als vielversprechende zukünftige Platt-
formchemikalien angesehen werden. Hier werden insbesondere Lävulin-, Milch-, Bernstein- und
Itakonsäure häufig genannt, mit Erwähnungen in zehn, neun, sieben und sechs Artikeln. Sie lassen
sich gut fermentativ herstellen und ermöglichen durch ihre Reaktivität eine breite Folgechemie.
Die Säuren können beispielsweise zu Kunststoffen polymerisiert oder mit gleichwertigen Alkoho-
len verestert werden, um so als Basis für Polyester zu dienen. Im Fall von Milchsäure führt die
Polymerisation zu einem biologisch abbaubaren Kunststoff namens Polymilchsäure (Ajioka et al.,
1995). 3-Hydroxypropionsäure führt nach Nikolau et al. (2008) u. a. zu Acrylsäure und ihren
Estern sowie zu 1,3-Propandiol, das wiederum Ausgangsbasis für weitere Produkte ist (Zeng und
Biebl, 2002).
Bei den Alkoholen liegt der Fokus auf Ethanol und Glycerin mit neun und sieben Nennungen. In
Weusthuis et al. (2011) und Rass-Hansen et al. (2007) werden umfangreiche Einsatzmöglichkeiten
des Ethanols aufgezeigt. Die Vorteile des Ethanols liegen darin, dass seine Produktion auf Basis
nachwachsender Rohstoffe durch die in diversen Regionen gesetzlich geforderte Beimischung
zum Benzin gut erprobt und erforscht ist und zudem in der Möglichkeit zur Dehydratisierung zu
Ethen. Dadurch stellt Ethanol ein Verbindungsglied zur heutigen Petrochemie dar (Behr et al.,
2010b). Glycerin fällt im großen Maße bei der Umesterung von Fettsäuren an (Andrade et al.,
2011, Leoneti et al., 2012). Alternativ kann Glycerin auch direkt chemisch durch Hydrogenolyse
aus Glucose gewonnen werden (Palkovits et al., 2010). Glycerin dient u. a. als Ausgangsbasis
für Acrolein, woraus Acrylsäure gewonnen werden kann (Tsukuda et al., 2007). Ein anderer
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Abb. 2.2: Nennungen von Chemikalien aus Biomasse in den ausgewerteten Veröffentlichungen.
Einsatzzweck ist die Herstellung von Diolen, die direkt als Endprodukt verkauft werden können.
Diole können auch als Monomer für Kunststoffe oder als Reaktionspartner für die Veresterung von
Dicarbonsäuren eingesetzt werden (Haveren et al., 2008). Die chemische Hydrierung von Glucose
führt zu Sorbitol und wird von sieben Quellen als Ausgangsbasis für weitere Synthesen genannt.
Sorbitol wird bislang hauptsächlich in der Lebensmittelindustrie als Süßungsmittel verwendet
(van Gorp et al., 1999). Es kann nach Banu et al. (2011) auch als Bindeglied für die Herstellung
von 1,2-Propandiol, 1,2-Ethandiol und Glycerin dienen, wenn eine chemische Umsetzung einer
biotechnologischen vorgezogen werden soll.
Xylose kann in einer katalysierten Reaktion chemisch zu Furfural, einem heterocyclischer Al-
dehyd, umgesetzt werden. Für Furfural gibt es in den untersuchten Veröffentlichungen acht
Nennungen und es existieren nach Lange et al. (2012) eine Reihe von Einsatzmöglichkeiten
als zukünftige Plattformchemikalie. Hydroxymethylfurfural (sieben Nennungen), ebenfalls ein
heterocyclisches Aldehyd, kann nach Backes (2012), Rosatella et al. (2011) und Verevkin et al.
(2009) neben der Eignung als Plattformchemikalie als Vorstufe eines Substituts für den Kunststoff
Polyethylenterephthalat angesehen werden.
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Pflanzenöl dient u. a. als Rohstoff für die Herstellung von Pflanzenölmethylester, einem Kraftstoff,
der vergleichbare Eigenschaften aufweist wie Diesel (Ramos et al., 2009). Des Weiteren wird
Pflanzenöl heute für die Herstellung von Kosmetika, Schmierstoffen und Tensiden verwendet
(Meier et al., 2007). Ebenso existieren Ansätze, um aus Pflanzenölen Polymere zu produzieren
(Fehrenbacher und Baumann, 2012).
Es gibt also verschiedene Ansätze, die unterschiedlichen Sorten Biomasse, stofflich zu nutzen. In
der Literatur werden Zwischenprodukte vorgeschlagen, die grundsätzlich aus Biomasse mit den
verschiedenen Ansätze gewonnen werden können. In Werpy und Petersen (2004) und Bozell und
Petersen (2010) werden biobasierte Zwischenprodukte anhand eines Kriterienkatalogs bewertet,
der zwar einerseits über die reine technische Machbarkeit hinausgeht, andererseits die Bewertung
der chemischen Prozesse außen vor lässt. Für eine fundierte Bewertung werden allerdings auch
Informationen benötigt, die erst im Verlauf der Prozessentwicklung vorliegen. Dazu gehören
beispielsweise Aussagen über die Energieeffizienz eines möglichen Prozesses. Es stellt sich also
die Frage, ob eine Bewertung von Ansätzen zur stofflichen Nutzung von Biomasse und darauf
basierender Syntheserouten möglich ist, die sich noch in einem sehr frühen Entwicklungsstadium
befinden, in dem nur wenige Informationen über einen konkreten Prozess vorliegen. Eine solche
quantitative Bewertung soll Aussagen über das ökonomische Potenzial erlauben und so helfen,
finanzielle Mittel und Arbeitseinsatz für Forschung und Entwicklung neuer Syntheserouten op-
timal zu nutzen. Für die Bewertung kann zum einen auf grundlegende Prinzipien der Ansätze
zurückgegriffen werden, wie die hohen Temperaturen, die für eine Vergasung von Biomasse
benötigt werden, oder die aufwendige Aufbereitung von wässrigen Lösungen mit geringer Pro-
duktkonzentration aus fermentativen Prozessen. Zum anderen können stoffspezifische Größen
in eine Bewertung einfließen. Eine Bewertungsgröße, in denen diese Informationen und ihre
Auswirkungen thermodynamisch korrekt abgebildet werden können, ist die Exergie. Diese Größe
wird in dieser Arbeit als Bewertungsgröße für Syntheserouten herangezogen.
2.2 Exergie als Bewertungsgröße für Syntheserouten
Bei der Entwicklung eines neuen oder der Optimierung eines bestehenden Prozesses sind neben
der technologischen Machbarkeit ökonomische Kriterien ausschlaggebend für eine praktische
Umsetzung. Die Produktionskosten, die dabei für ein chemisches Produkt im Vordergrund stehen,
setzen sich zusammen aus variablen und fixen Kosten. Bei den variablen Kosten handelt es sich in
der chemischen Industrie in erster Linie um Kosten für Rohstoffe und Betriebsmittel. Investitionen
verursachen hingegen Abschreibungen, die zu den Fixkosten gezählt werden. Insbesondere in
frühen Entwicklungsstadien liegen allerdings nicht immer genügend Informationen für eine de-
taillierte Kostenschätzung vor. Es wird daher eine Bewertungsgröße benötigt, die sich möglichst
nah an den späteren Produktionskosten orientiert. Da in dieser Phase die Entwürfe für Prozesskon-
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zepte in der Regel noch sehr rudimentär sind, sind auch quantitative Aussagen über die Höhe der
zu erwarteten Investitionskosten schwierig. Nach Lange (2001b) werden aber bereits mit einer
Abschätzung der Rohstoff- und Betriebsmittelkosten ein Großteil der Produktionskosten erfasst.
Eine Bewertung des ökonomischen Potenzials für einen Vergleich verschiedener Syntheserouten
in einem frühen Entwicklungsstadium auf Basis der Rohstoff- und Betriebsmittelkosten ist also
legitim.
Mit reinen Energie- und Stoffmengenbilanzen sind Aussagen über die Rohstoff- und Betriebsmit-
telkosten nur bedingt abschätzbar, da nicht zwischen verschiedenen Energieformen differenziert
werden kann. Insbesondere bei der Übertragung oder Umwandlung von Energieströmen kommt
es in den Prozessen zu einer Entropieproduktion und somit zu einer Entwertung der Energie.
Diese Entwertung können reine Energiebilanzen nicht abbilden. Erst Exergiebilanzen erlauben
eine thermodynamisch fundierte Differenzierung zwischen verschiedenen Energieformen, und
legen damit den Grundstein für eine Berücksichtigung des ökonomischen Werts.
Beispiele in der Literatur für Exergieanalysen von verfahrenstechnischen Prozessen mit unter-
schiedlichen Schwerpunkten sind u. a. Gong und Wall (2001), Kelly et al. (2009), Meyer et al.
(2009), Pellegrini et al. (2007), Prins et al. (2005), Rücker (2000), Schöneberger et al. (2011),
Sharqawy et al. (2011), Szargut et al. (1989), Talens et al. (2007), Tsatsaronis (2008).
Um Syntheserouten und Prozesse mit Exergiebilanzen analysieren und bewerten zu können, wer-
den im folgenden Abschnitt Exergie als Bewertungsgröße und deren thermodynamischen Grund-
lagen eingeführt. Darauf aufbauend werden in der Literatur verwendete exergetische Gütemaße
diskutiert, die Voraussetzung für einen quantitativen Vergleich unterschiedlicher Syntheserouten
sind.
2.2.1 Thermodynamische Grundlagen
Nach dem ersten Hauptsatz der Thermodynamik kann Energie weder vernichtet noch erzeugt,
sondern nur in andere Energieformen umgewandelt werden. Der zweite Hauptsatz postuliert, dass
in abgeschlossenen Systemen die Entropie nur zunehmen oder im Grenzfall einer reversiblen
Prozessführung konstant bleiben kann (Baehr und Kabelac, 2009, Lucas, 2005, Stephan et al.,
2007). Durch die Kombination der beiden Hauptsätze lässt sich die technische Arbeitsfähigkeit
eines Energie- bzw. Stoffstroms ermitteln. Dazu wird der Strom in einem reversiblen Prozess
in mehreren Schritten ins Gleichgewicht mit der Umgebung gebracht, die im Folgenden mit
dem Index „u“bezeichnet wird. Allgemein berechnet sich die technische Arbeitsfähigkeit aus der
Enthalpie- und Entropiedifferenz des aktuellen Zustands zur Umgebung:
E = H−Hu−Tu (S−Su) , (2.2)
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wobei mit H die Enthalpie, mit S die Entropie und mit T die Temperatur bezeichnet wird.
Seit Rant (1955) wird die so berechnete Größe E in der Literatur als Exergie bezeichnet. In
Baehr und Kabelac (2009) wird Exergie als Energie charakterisiert, „die sich unter Mitwirkung
einer vorgegebenen Umgebung in jede andere Energieform vollständig umwandeln lässt“. Die
Umwandelbarkeit verschiedener Energieformen in andere Energieformen ist dazu in Tab. 2.2
dargestellt.
Energieform Umwandelbarkeit in andere Energieformen
stofffreie Energien
thermische Energie begrenzt
mechanische Energie unbegrenzt
elektrische Energie unbegrenzt
stoffgebundene Energien
kinetische Energie unbegrenzt
potentielle Energie unbegrenzt
Mischungsenergie begrenzt
chemische Energie begrenzt
Umgebungsenergie nicht umwandelbar
Tab. 2.2: Energieformen und ihre Umwandelbarkeit in andere Energieformen nach Munsch et al.
(1990).
Als Anergie wird der Teil einer Energie bezeichnet, der sich nicht technisch nutzen lässt. Bedingt
durch den zweiten Hauptsatz der Thermodynamik nimmt die Exergie in realen Prozessen ab
und wird durch Entropieproduktion in Anergie umgewandelt. Reversibel ablaufende Prozesse in
abgeschlossenen Systemen stellen den Grenzfall konstanter Exergie dar. Der erste Hauptsatz wird
stets erfüllt, da die Summe aus Exergie und Anergie zu jedem Zeitpunkt den Energieinhalt in
einem System ergeben.
Nach Szargut et al. (1989) wird die Gesamtexergie von Stoffströmen, die in dieser Arbeit ne-
ben elektrischen Strömen hauptsächlich betrachtet werden, in potentielle Epot, kinetische Ekin,
physikalische Ephys und chemische Exergie Echem unterteilt:
E = Epot +Ekin +Ephys +Echem . (2.3)
Im Folgenden werden die Berechnung und die zugrunde liegenden Annahmen für die Exergiean-
teile aus Gl. 2.3 erläutert.
Die potentielle und kinetische Exergie ist im Vergleich zu den anderen Anteilen deutlich kleiner
und wird in den weiteren Ausführungen deshalb vernachlässigt.
Die physikalische Exergie, nach Lucas (2005) auch als thermo-mechanische Exergie bezeichnet,
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ist die Arbeit, die durch einen reversiblen Prozess gewonnen werden kann, wenn ein Stoff
hinsichtlich Druck und Temperatur ins Gleichgewicht mit der Umgebung gebracht wird:
Ephys = H (T, p)−Hu (Tu, pu)−Tu (S (T, p)−Su (Tu, pu)) , (2.4)
wobei mit p der Druck bezeichnet wird. Die Berechnung der Enthalpie- und Entropiedifferenzen
erfolgt mithilfe kalorischer und thermischer Zustandsgleichungen (Lüdecke und Lüdecke, 2000):
H (T, p)−Hu (Tu, pu) =
T∫
Tu
Cp
(
T ′
)
dT ′+
p∫
pu
(
V −T
(
∂V
∂T
)
p′
)
dp′ , (2.5)
S (T, p)−Su (Tu, pu) =
T∫
Tu
Cp(T ′)
T ′
dT ′−
p∫
pu
(
∂V
∂T p′
)
dp′ , (2.6)
wobei mit V das molare Volumen und mit Cp die isobare Wärmekapazität bezeichnet werden.
Das thermodynamische Verhalten von Gasen kann bei niedrigen Drücken mit dem Idealgasgesetz
angenähert werden, wodurch die Druckabhängigkeit bei Enthalpieberechnungen entfällt:
H (T, p)−Hu (Tu, pu) =
T∫
Tu
CiGp (T
′)dT ′ , (2.7)
S (T, p)−Su (Tu, pu) =
T∫
Tu
CiGp (T
′)
T ′
dT ′−R log p
pu
. (2.8)
CiGp ist dabei die isobare Idealgaswärmekapazität und R die universelle Gaskonstante. Für Flüssig-
keiten wird angenommen, dass sie inkompressibel sind, wodurch sich Gl. 2.5 und 2.6 zu
H (T, p)−Hu (Tu, pu) =
T∫
Tu
CLp
(
T ′
)
dT ′+V (p− pu) , (2.9)
S (T, p)−Su (Tu, pu) =
T∫
Tu
CLp(T
′)
T ′
dT ′ (2.10)
vereinfachen. CLp ist die isobare Wärmekapazität eines Stoffes in der flüssigen Phase. Die benötig-
ten Wärmekapazitäten entstammen in dieser Arbeit sowohl für Gase als auch für Flüssigkeiten,
wenn nicht anders angegeben, aus temperaturabhängigen Korrelationen der DIPPR-Datenbank
(AIChE, 2010).
Wird eine Wärmemenge Q bei konstanter Temperatur übertragen, wie es beispielsweise bei
Phasenübergängen der Fall ist, wird die physikalische Exergie mithilfe des Carnot-Faktors ηc
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berechnet:
Ephys = Qηc , (2.11)
mit
ηc = 1− TuT . (2.12)
Auf Basis von Gl. 2.4 erlauben Gln. 2.7 bis 2.12 so auch die Berechnung der physikalischen Exer-
gie von Stoffen, die im betrachteten Zustand (T, p) gasförmig vorliegen, im Umgebungszustand
(Tu, pu) hingegen flüssig sind:
Ephys =
T∫
Tb
CiGp (T
′)dT ′−Tu
T∫
Tb
CiGp (T
′)
T ′
dT ′+∆Hv (Tb)ηc + . . .
+
 Tb∫
Tu
CLp
(
T ′
)
dT ′+V (p− pu)
−Tu T∫
Tu
CLp(T
′)
T ′
dT ′ ,
(2.13)
wobei zunächst eine isobare Zustandsänderung von der aktuellen Temperatur T bis zum Sie-
depunkt Tb mit anschließendem Phasenwechsel unter Berücksichtigung von ∆Hv durchgeführt
wird. Die nächste Zustandsänderung beginnt an der Siedelinie und endet im Umgebungszustand
(Tu, pu).
Die Berechnung der physikalischen Exergie ist abhängig von den gewählten Umgebungsbedin-
gungen. Als Umgebungsbedingungen werden für die Temperatur 298,15 K und für den Druck
101325 Pa angenommen. Diese Angaben entsprechen den Standardbedingungen nach DIN 1343
(DIN, 1990). Zwar entsprechen diese Angaben nicht in jedem Fall einer realen Umgebung, aber es
sind viele Stoffdaten bei diesen Bedingungen tabelliert und weitere Berechnungen vereinfachen
sich durch diese Annahme erheblich.
Die chemische Exergie ist die technische Arbeit, die bei einer reversiblen Prozessführung ge-
wonnen wird, wenn die Stoffe ins chemische Gleichgewicht mit der Umgebung gebracht werden.
Die chemische Exergie ist also abhängig von den Stoffen in der Umgebung und ihrer Zusam-
mensetzung. Ein verbreitetes Bezugssystem ist das Umgebungsmodell nach Szargut et al. (1989).
Das Modell bildet die irdische Atmosphäre ab und betrachtet die Substanzen der Umgebung als
wertlose Bezugssubstanzen. Für jeden Stoff werden daraus Referenzreaktionen abgeleitet, auf
deren Produktseite thermodynamisch stabile Stoffe wie Kohlenstoffdioxid oder Wasser stehen.
Aufgrund der gewählten Umgebungsbedingungen bzgl. Druck und Temperatur berechnet sich die
chemische Exergie aus der freien Bildungsenthalpie ∆fG◦ des Stoffes bei Standardbedingungen
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und tabellierten Standardwerten E◦chem,el,i:
Echem ≈ E◦chem = ∆fG◦+
Nel
∑
i
νel,iE◦chem,el,i , (2.14)
wobei Nel die Anzahl der unterschiedlichen Elemente und νel,i die Menge eines Elements in dem
entsprechenden Stoff bezeichnen. Die Standardwerte E◦chem,el,i ergeben sich aus den Elementen
und der Zusammensetzung des Umgebungsmodells. Die Vereinfachung Echem ≈ E◦chem ist zuläs-
sig, wenn hinsichtlich Umgebungstemperatur und -druck Standardbedingungen angenommen
werden. Weichen Umgebungstemperatur und -druck von den Standardbedingungen ab, müssen
entsprechende Korrekturterme nach Szargut et al. (1989) berücksichtigt werden.
Umgebungsmodelle, wie das von Szargut et al. (1989) vorgeschlagene Bezugssystem, befinden
sich nicht im chemischen Gleichgewicht, enthalten strenggenommen also weiterhin Exergie. Sie
werden deshalb auch als Nicht-Gleichgewichtsmodelle bezeichnet. Auch diverse Modifikatio-
nen des Umgebungsmodells von Szargut et al. (1989), u. a. durch Rivero und Garfias (2006),
haben diese Eigenschaft. In der Literatur existieren deshalb eine Reihe anderer Vorschläge für
Umgebungsmodelle, deren Stoffe sich auch untereinander im chemischen Gleichgewicht befinden.
Diederichsen (1991) und Ahrendts (1974) schlagen ein System vor, welches sich an den Stoffen in
der Erdatmosphäre orientiert, machen die Zusammensetzung aber von der Gleichgewichtslage ab-
hängig. Ein Erdähnlichkeitskriterium gewährleistet u. a., dass der Stickstoff- und Sauerstoffanteil
dem der irdischen Atmosphäre entspricht. Der Einfluss des Umgebungsmodells auf die chemische
Exergie wird separat in Kapitel 3.1 untersucht.
Gl. 2.14 zur Berechnung der chemischen Exergie ist für Stoffe mit eindeutig identifizierbarer
Strukturformel geeignet. Für heterogene Stoffe, wie beispielsweise Biomasse und ihren Bestand-
teilen sowie Erdöl und Kohle, existieren empirische Näherungsformeln für die Berechnung der
chemischen Exergie. Die Näherungsformeln basieren auf dem Heizwert sowie ggf. Schwefel-,
Wasser- und Aschegehalt der Stoffe. Szargut et al. (1989) unterscheiden dabei zwischen flüssigen
und festen Stoffen:
Echem,liquid = β (Hi +∆Hvzw)+Echem,wzw , (2.15)
Echem,solid = β (Hi +∆Hvzw)+(Echem,s−Hi,s)zs +Echem,aza +Echem,wzw . (2.16)
Der Heizwert Hi stammt hier entweder aus veröffentlichten experimentell bestimmten Daten oder
wird mit geeigneten Korrelationen z. B. nach Demirbas (1997) berechnet. ∆Hv bezeichnet die
Verdampfungsenthalpie des Wassers. Der Beta-Faktor ist abhängig von der Zusammensetzung
des Stoffes und beschreibt das Verhältnis zwischen der Exergie des schwefel-, wasser- und
aschefreien Stoffes und seinem Heizwert. Tab. 2.3 zeigt die Korrelationen für den Beta-Faktor für
verschiedene Stoffklassen. Die für die Berechnung des Beta-Faktors benötigten Parameter zw, zs
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und za stehen für die Massenanteile Wasser, Schwefel und Asche. Diese Massenanteile können
aus Elementaranalysen bestimmt werden. Der Unterschied zwischen den beiden Gleichungen
2.15 und 2.16 ist, dass der Schwefelgehalt in der Variante für Flüssigkeiten im Beta-Faktor
berücksichtigt wird und bei Feststoffen separat durch die Differenz der chemischen Exergie und
des Heizwerts berechnet wird. Für den Term (Echem,s−Hi,s) gibt Szargut et al. (1989) den Wert
9,683MJ/kg an. Der Ascheanteil von Stoffen ist in der Regel gering. Da die chemische Exergie
von Asche klein und in den in dieser Arbeit betrachteten Prozessen nicht nutzbar ist, wird die
chemische Exergie von Asche hier zu null gesetzt (Szargut et al., 1989). Dies hat Auswirkungen
auf die massenspezifische chemische Exergie von aschehaltigen Stoffen, die dadurch herabgesetzt
wird.
Bei den Berechnungen der Exergien wurde in den obigen Ausführungen von Reinstoffen ausge-
gangen. Handelt es sich bei einem Stoffstrom um ein Gemisch aus mehreren Stoffen, werden die
einzelnen Beiträge für jeden Stoff i aufsummiert:
E =
N
∑
i=1
xi
(
Ephys,i +Echem,i
)
+Emix , (2.17)
wobei xi der jeweilige Stoffmengenanteil eines Stoffes ist. Befinden sich die Stoffe in einer Phase,
wird die Exergie gegenüber einem Reinstoff aufgrund der Entropieproduktion durch die Mischung
reduziert. Dieser Beitrag wird in einem zusätzlichen Term betrachtet, der als Mischungsexergie
Emix bezeichnet wird. Die Mischungsexergie hat immer bei Änderungen der Zusammensetzung
eines Stoffstroms Auswirkungen. In dieser Arbeit werden Mischungen als ideale Mischung
betrachtet und nach
Emix = RTu
N
∑
i
xi lnxi (2.18)
berechnet. In der Regel ist der Einfluss der Mischungsexergie gegenüber den anderen Exergiean-
teilen zu vernachlässigen. Sie wird allerdings bei ersten Abschätzungen zur Quantifizierung des
Trennaufwands herangezogen.
Mithilfe von Exergiebilanzen können Stoff- und Energieströme thermodynamisch korrekt analy-
siert werden. Dazu wird mit Ausnahme der Bildungsentropie für die Berechnung der chemischen
Exergie ausschließlich auf Stoffdaten zurückgegriffen, die auch für Energie- und Stoffmengenbi-
lanzen benötigt werden.
2.2.2 Exergetische Gütemaße und Allokationen
Exergiebilanzen bilden die Grundlage für einen Vergleich von Syntheserouten und Prozessen.
Die Bewertung erfolgt dann durch die Interpretation eines exergetischen Gütemaßes. In der
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Literatur existieren verschiedene exergetische Gütemaße von denen im Folgenden fünf vorgestellt
werden, die in dieser Arbeit Anwendung finden. Die Berechnung dieser Gütemaße basiert auf der
Bilanzierung der Exergieströme nach Abb. 2.3. Bei den Exergieströmen handelt es sich sowohl um
stoffliche Ströme, die den Bilanzraum passieren, als auch um stofffreie Ströme wie beispielsweise
elektrische Energie.
1in,E
iE ,in
nE ,in ,mEout
,jEout
1out ,E
Abb. 2.3: Bilanzierung der Exergieströme eines Systems.
Die Differenz, die sich bei einer vollständigen Bilanzierung aller ein- und ausgehenden Exer-
gieströme ergibt, wird als Exergievernichtung Edestruction bezeichnet. Jeder Exergiestrom besteht
nach Gl. 2.2 aus einem Enthalpie- und Entropieanteil. Da sich bei der Bilanzierung aller Strö-
me die Enthalpieanteile aufgrund der Energieerhaltung gegenseitig aufheben, reduziert sich die
Exergiebilanz auf die Entropieanteile (Szargut, 2005):
Edestruction =∑
i
Ein,i−∑
j
Eout, j = Tu∆S , (2.19)
wobei mit Ein,i alle eingehenden und mit Eout, j alle ausgehenden Exergieströme bezeichnet werden.
∆S stellt die Entropieänderung innerhalb des Systems dar. Aufgrund des zweiten Hauptsatzes
ist die Entropieänderung entweder null, wenn es sich um einen reversiblen Prozess handelt
oder größer null bei realen, irreversiblen Prozessen. Die Exergievernichtung spiegelt also die
Entwertung der Energie aufgrund einer Entropieproduktion wider.
In realen Prozessen können nicht immer alle Exergieanteile von ausgehenden Strömen sinnvoll
genutzt werden. Das Gütemaß, das diesen Aspekt abbildet, wird hier als Exergieverlust Eloss
bezeichnet und nach
Eloss =∑
i
Ein,i−∑
k
Eout,k (2.20)
berechnet. Bei der Berechnung des Exergieverlustes umfasst Ein,i alle eingehenden Exergieströme,
Eout,k hingegen nur alle nutzbaren ausgehenden Exergieströme. Beispielsweise weisen austretende
Kühlwasserströme mit einem niedrigen Temperaturniveau einen geringen Exergiegehalt auf, der
technisch oft nicht sinnvoll nutzbar ist. Werden alle ausgehenden Exergieströme genutzt, gilt
Edestruction = Eloss, da nur durch Entropieproduktion Exergie verloren geht. Edestruction ist also der
optimale thermodynamische Grenzfall für eine exergetische Betrachtung unter den gemachten
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Annahmen. Kann in einem Prozess kein ausgehender Exergiestrom genutzt werden, reduziert sich
die Bilanz auf die Aufsummierung aller eingehenden Exergieströme:
ECExD =∑
i
Ein,i . (2.21)
In der Literatur wird diese Bilanzierung als kumulativer Exergiebedarf (engl. cumulative exergy
demand (CExD)) bezeichnet (Bösch et al., 2007, Dewulf et al., 2007, Szargut, 2007). Der kumula-
tive Exergiebedarf ist also die Exergie, die von außen zugeführt werden muss, um ein bestimmtes
Produkt herzustellen. Im Grenzfall einer vollständigen Wärmeintegration unterscheidet sich der
kumulative Exergiebedarf von der Exergievernichtung nur durch die chemische Exergie der
austretenden Stoffe.
Diese absoluten Bewertungskriterien lassen sich als Wirkungsgrad auch relativ formulieren:
η = 1− Eloss
∑
i
Ein,i
. (2.22)
Teilweise sind für bestimmte Grundoperationen nur einzelne Exergiearten relevant. So beeinflusst
ein Wärmeübertrager ausschließlich die physikalische Exergie eines Stoffstroms, da nur die
Temperatur geändert wird und es bauartbedingt zu einem Druckverlust kommt. Andere Exer-
gieanteile wie die chemische Exergie werden von einem Wärmeübertrager nicht verändert. Die
Berechnung des exergetischen Wirkungsgrads eines Wärmeübertragers nach Gl. 2.22 lässt den
Wärmeübertrager also effizienter erscheinen als er in Wirklichkeit ist. Um einen aussagekräftigen
Wirkungsgrad einer Grundoperation zu erhalten, dürfen nur die Exergieanteile der Stoffströme
berücksichtigt werden, die von der Grundoperation beeinflusst werden. Dazu führt Riedl (2007)
die sogenannte Transitexergie ein. Die Transitexergie ET umfasst die Exergiearten, die eine
Grundoperation unbeeinflusst passieren. Nach Riedl (2007) setzt sich dann ein Exergiestrom aus
einem Transitanteil ET und einem Nutzanteil EN zusammen:
E = ET +EN (2.23)
Wird der exergetische Wirkungsgrad auf Basis der Nutzexergie EN berechnet, ergibt sich nach
Riedl (2007) der transitbereinigte Wirkungsgrad
ηT = 1−
∑
i
ENout,i
∑
j
ENin, j
= 1−
∑
i
Eout,i−ET
∑
j
Ein, j−ET . (2.24)
Die obigen Bewertungskriterien betrachten einen Prozess als eine Einheit und quantifizieren ihn
mit einer Zahl. Für eine bessere Vergleichbarkeit wird das Bewertungskriterium in der Regel
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spezifisch angegeben, in dem es auf eine funktionelle Einheit bezogen wird. Dies ist typischer-
weise eine definierte Produktmenge, beispielsweise 1 kg Produkt. Bei 20% aller chemischen
Prozesse handelt es sich allerdings um Prozesse mit wirtschaftsfähigen Nebenprodukten (Kim
und Overcash, 2000). Hierbei stellt sich die Frage, wie die Gesamtverluste auf die einzelnen
Produkte verteilt werden. Dies ist ein klassisches Problem bei der Ökobilanzierung nach DIN
14044 (DIN, 2006a,b), weshalb sich Lösungsansätze in diesem Themenbereich wiederfinden
(Ekvall und Finnveden, 2001, Frischknecht, 2000, Heijungs und Frischknecht, 1998, Schütte,
2012). Die Norm schlägt in diesem Zusammenhang vor, Allokationsprobleme durch Ausweitung
der Bilanzgrenze oder Gliederung in Teilprozesse zu vermeiden. Ist dies nicht möglich, soll eine
Allokation anhand kausaler Zusammenhänge durchgeführt werden, die auf physikalischen oder
chemischen Prinzipien basiert (Marvuglia et al., 2010, Schmidt, 1995). Die Exergieverluste, die
innerhalb der Grundoperationen in einem Prozess entstehen, werden dazu den Stoffen zugeschrie-
ben, die diese durchlaufen. Entzieht sich ein Prozess aufgrund seiner Struktur oder mangels
tieferen Prozessverständnisses einer kausalen Zuordnung, wird eine nicht-kausale Allokation
gewählt. Dies ist beispielsweise der Fall, wenn sowohl das Hauptprodukt als auch die wirtschafts-
fähigen Nebenprodukte in einem Prozess die gleichen Grundoperationen durchlaufen. Die in
diesem Fall notwendige nicht-kausale Allokation der Exergieverluste kann nach ökonomischen
Gesichtspunkten (Ayer et al., 2007, Guinée et al., 2004, Wang et al., 2004), Enthalpiegehalt (Kim
und Dale, 2002), Exergiegehalt (Szargut, 2007) oder Massenströmen (Azapagic und Clift, 1999,
Bösch et al., 2007, Frischknecht, 1998) erfolgen. Die nicht-kausalen Allokationsverfahren sind
einfach zu berechnen, da alle benötigten Informationen aus der Exergieanalyse direkt vorliegen.
Für die Berechnung der Allokation wird ein Allokationsfaktor
falloc =
Xproductmproduct
Xproductmproduct +
N
∑
i
(
Xby-product,imby-product,i
) (2.25)
definiert, wobei die den Prozess verlassene Produktmasse mproduct in Bezug gesetzt wird auf
die gesamte Masse aller wirtschaftsfähigen Erzeugnisse inkl. der Nebenprodukte mby-product,i.
In Abhängigkeit des gewählten Allokationsverfahrens werden für X stoff-spezifische Werte
eingesetzt. So ist X für eine massenbezogene Allokation gleich eins. Bei einer exergiebezogenen
Allokation handelt es sich um die spezifische chemische Exergie der jeweiligen Stoffe und beim
ökonomischen Pendant entsprechend um die spezifischen Preise. Die allozierten Exergieverluste
für eine Grundoperation k ergeben sich durch
Eloss,alloc,k =
Eloss,k k ∈MEloss,k falloc k 6∈M , (2.26)
wobei M die Menge aller Grundoperationen in dem Prozess darstellt, die ausschließlich dem
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Hauptprodukt zugeordnet werden. Ist die Anwendung einer nicht-kausalen Allokation erforderlich,
wird in dieser Arbeit, wenn nicht anders angegeben, eine Allokation von Exergieverlusten auf
Basis von Massenströmen durchgeführt. Eine massenbasierte Allokation wird verwendet, da in
dieser Arbeit die funktionale Einheit ebenfalls auf die Masse bezogen ist.
Durch Exergiebilanzen ist es also möglich, Syntheserouten und Prozesse thermodynamisch zu
analysieren. Die Interpretation der Exergiebilanzen in einem Gütemaß erlaubt dann eine verglei-
chende Bewertung auf Basis der stofflichen und energetischen Aufwendungen. Die Verknüpfung
von verschiedenen stofflichen und energetischen Aufwendungen in einem einzelnen Gütemaß
vereinfacht die vergleichende Bewertung. Der Vorteil von exergetischen Gütemaßen gegenüber
ihren energetischen Pendants ist, dass diese Verknüpfung die Aussagekraft hinsichtlich des
ökonomischen Potenzials weniger stark verwässert. Der Grund dafür liegt in den spezifischen
Exergiekosten, die für Energieträger und Rohstoffe, die am Anfang der Wertschöpfungskette
eingesetzt werden, vergleichsweise nah beieinander liegen. So liegen die exergie-spezifischen
Kosten beispielsweise für Erdöl bei 1,5€-cent/MJ oder Zucker bei 1,8€-cent/MJ. Diese Beob-
achtung gilt auch für Betriebsmittel wie Strom (1,7€-cent/MJ) und Dampf (1 bis 2€-cent/MJ)1.
Diese Darstellung ist nur als Momentaufnahme zu verstehen, da in die Preisbildung letztendlich
viele Faktoren einfließen. Es zeigt aber allgemein, dass der Verlust von Exergie mit Kosten in der
Größenordnung von 1 - 2€-cent/MJ verbunden ist.
Eine exergetische Bewertung von Syntheserouten oder darauf basierender einfacher Prozesse
erlaubt deshalb bereits eine Einschätzung über das ökonomische Potenzial in einem Entwick-
lungsstand, in dem nur wenige Informationen über das konkrete Prozessdesign vorliegen. Die
Verknüpfung exergetischer und ökonomischer Aspekte wird in der Literatur als exergoöko-
nomische Analyse bezeichnet (Tsatsaronis, 1996, 2007, 2008, Tsatsaronis und Moran, 1997,
Tsatsaronis und Park, 2002, Tsatsaronis und Winhold, 1985). Für eine genauere exergoökono-
mische Analyse müssen neben den stofflichen und energetischen Aufwendungen auch weitere
Faktoren wie Investitionskosten und Kosten für Betrieb und Wartung mit bilanziert werden. Lange
(2001a) zeigt empirisch, dass die Investitionskosten bei chemischen Anlagen niedrig sind, wenn
die zu übertragenden Wärmemengen ebenfalls niedrig sind. Dies liegt der Annahme zu Grunde,
dass für die Übertragung größerer Wärmemengen auch größere Wärmeübertragerflächen benötigt
werden. Eine Optimierung der Kosten eines Prozesses mithilfe von Exergiebilanzen kann dazu
führen, dass die Wärmeübertragerflächen steigen. Eine Reduzierung der Exergieverluste zieht
also Investitionskosten nach sich, die im Einzelfall Einsparungen übersteigen können und somit
nicht wirtschaftlich ist. Das globale Kostenoptimum liegt daher im Allgemeinen nicht bei einem
Betriebspunkt oder einer Prozessstruktur, die ein optimales exergetisches Gütemaß aufweist
(Bakshi et al., 2011).
1Erdölpreis (29.03.2013): 0,62€/kg (EIA, 2013), Zucker (März 2013): 0,31€/kg (IndexMundi, 2013), Strom:
0,06€/kWh (Baerns et al., 2006), Dampf (4 bis 70 bar): 1 bis 2,2€-cent/kg (Baerns et al., 2006)
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2.2 Exergie als Bewertungsgröße für Syntheserouten
Exergetischen Gütemaßen werden gegenüber ihren energetischen Pendants nicht nur eine bessere
ökonomische, sondern auch eine bessere ökologische Aussagekraft zugeschrieben (Dewulf et al.,
2008, Wall und Gong, 2001). Mit Exergieanalysen ist es möglich, Potenziale zur Einsparung
von externen Exergieströmen zu identifizieren, um so nicht nur energieeffiziente, sondern auch
ressourceneffiziente Syntheserouten und Prozesse zu entwickeln.
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3 Exergetische Berechnungen
verfahrenstechnischer
Grundoperationen
Chemische Prozesse können als miteinander verschaltete verfahrenstechnische Grundoperationen
aufgefasst werden. Die geeignete Kombination dieser Grundoperationen ermöglicht es, Roh-
stoffe in Produkte umzuwandeln, die den Prozess letztendlich in der geforderten Reinheit und
Spezifikation verlassen. Da jede Grundoperation die Stoffströme mindestens hinsichtlich einer
thermodynamischen Variable ändert, wie den messtechnisch gut erfassbaren Größen Temperatur,
Druck oder Zusammensetzung, beeinflussen Grundoperationen auch die Exergie von Stoffströ-
men. Die Auswirkungen typischer Grundoperationen auf die Exergie der Stoffströme werden
in diesem Kapitel für verschiedene Betriebsweisen untersucht. Der absolute Wert der Exergie
hängt allerdings von der gewählten Referenzumgebung ab. Da die Referenzumgebung somit
Auswirkungen auf die exergetischen Analysen der Grundoperationen und Prozesse hat, wird ihr
Einfluss zuvor separat untersucht.
3.1 Systematische Untersuchungen der
Referenzumgebung
Die Referenzumgebungen für die Berechnung von Exergien unterscheiden sich in der Literatur
bzgl. Umgebungstemperatur, -druck und stofflicher Zusammensetzung. Um dem Einfluss des
Umgebungsmodells auf die Exergie zu untersuchen, werden in diesem Abschnitt die Exergiean-
teile eines Stoffstroms mit verschiedenen Umgebungsbedingungen berechnet und die Ergebnisse
gegenübergestellt. Das Umgebungsmodell von Szargut et al. (1989), dessen Modellparameter im
Anhang in Tab. 8.5 aufgeführt sind, dient dabei als Referenzmodell.
Bei den relevanten Exergieanteilen für chemische Prozesse handelt es sich um die physikalische,
die chemische und die Mischungsexergie. Die physikalische Exergie eines Stoffes hängt nach
Gl. 2.4 in Bezug auf das Umgebungsmodell ausschließlich von der Umgebungstemperatur und
dem Umgebungsdruck ab. Die Umgebungstemperatur auf der Erde schwankt sowohl regional
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als auch jahreszeitlich. Für eine Vergleichbarkeit der Exergieberechnungen sollte allerdings eine
konstante Umgebungstemperatur gewählt werden. In Abb. 3.1 ist dazu die physikalische Exergie
für verschiedene Umgebungstemperaturen aufgetragen über die Fluidtemperatur. Der betrachtete
Stoffstrom besteht hier ausschließlich aus Wasser. Wasser wurde exemplarisch ausgewählt, da
es zum einen in vielen chemischen und biotechnologischen Prozessen Verwendung findet und
zum anderen als Wärmeträgermedium dient. Das in Abb. 3.1 dargestellte Temperaturspektrum
deckt sowohl den flüssigen als auch den dampfförmigen Zustand ab. Die Verläufe stellen die
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Abb. 3.1: Physikalische Exergie von Wasser für verschiedene Umgebungstemperaturen.
physikalische Exergie für vier unterschiedliche Umgebungstemperaturen dar. Mit diesen Umge-
bungstemperaturen wird das Spektrum typischer Standorte von Chemiewerken abgedeckt. Alle
Verläufe zeigen bei einer Fluidtemperatur von 100 ◦C einen Sprung. Dieser Sprung ist bedingt
durch den Übergang von der Flüssig- in die Dampfphase des Fluids. Auf der linken Seite des
Sprungs ist das Wasser flüssig. Die physikalische Exergie befindet sich dort auf einem niedrigen
Niveau und die absoluten Werte für die verschiedenen Umgebungstemperaturen unterscheiden
sich nicht nennenswert. Auf der rechten Seite des Sprungs ist das Wasser dampfförmig. In diesem
Bereich steigt die physikalische Exergie nur langsam an und Unterschiede zwischen den Verläufen
sind annähernd konstant. Die Unterschiede der physikalischen Exergie bei einem Phasenübergang
sind hingegen deutlich größer. So ist die physikalische Exergie von Wasserdampf an der Taulinie
bei einer Umgebungstemperatur von 0 ◦C fast doppelt so groß wie bei einer Umgebungstempe-
ratur von 40 ◦C. Der Grund dafür ist, dass der Carnot-Wirkungsgrad mit dem nach Gl. 2.11 der
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Exergieanteil bei einer isothermen Enthalpieänderung berechnet wird, durch die höhere Tempera-
turdifferenz zwischen Fluid und Umgebung deutlich ansteigt. Findet der Phasenwechsel allerdings
bei höheren Temperaturen statt, sinkt der Einfluss der Umgebungstemperatur. Generell zeigt sich,
dass der Einfluss des Umgebungsmodells mit steigender Fluidtemperatur abnimmt.
Analoge Untersuchungen hinsichtlich des Umgebungsdrucks sind im Anhang 8.2.1 aufgeführt.
Die Ergebnisse zeigen, dass der Einfluss des Umgebungsdrucks auf die physikalische Exergie
gering ist. Dazu kommt, dass der Umgebungsdruck in der Atmosphäre auf Meereshöhe deutlich
geringeren Schwankungen unterworfen ist als die Umgebungstemperatur.
Die chemische Exergie hängt sowohl von der Zusammensetzung der Umgebung als auch von der
Umgebungstemperatur und dem Umgebungsdruck ab. Die Auswirkungen von Umgebungsdruck
und -temperatur auf die chemische Exergie sind allerdings minimal. Beispielsweise weicht die
chemische Exergie von Ethanol nach dem Berechnungsschema von Szargut et al. (1989) in
einem Temperaturbereich von 0 bis 30 ◦C weniger als 1% vom Standardwert ab. Der Grund
dafür ist, dass der absolute Wert der chemischen Exergie deutlich größer ist als der Einfluss der
physikalischen Exergien durch eine Temperaturänderung.
Wird die Zusammensetzung der Umgebung entsprechend typischer Schwankungen innerhalb
der Atmosphäre variiert, sind die Abweichungen ähnlich klein. Ausnahmen bilden jeweils die
Elemente, die direkt im Umgebungsmodell abgebildet werden (Ertesvag, 2007). Hier sei insbe-
sondere die relative Luftfeuchtigkeit genannt, die räumlich und zeitlich Werte zwischen 0 und
1 annehmen kann. Die relative Luftfeuchtigkeit bildet die Wassermenge in der Atmosphäre ab.
Wasser stellt in der Referenzreaktion für Wasserstoff-Moleküle ein stabiles Endprodukt dar. Die
chemische Exergie von Stoffen, die Wasserstoff in ihrer Strukturformel enthalten, ist also direkt
von der Wassermenge in der Umgebung und somit von der relativen Luftfeuchtigkeit abhängig.
In Abb. 3.2 ist die Abhängigkeit der chemischen Exergie von der relativen Luftfeuchtigkeit für
einige Stoffe mit einem unterschiedlichen Wasserstoffanteil dargestellt.
Die chemische Exergie steigt von Stoffen, die Wasserstoff beinhalten, wenn die relative Luftfeuch-
tigkeit sinkt. Der Grund dafür ist, dass mit sinkender relativer Luftfeuchtigkeit der Partialdruck
des Wassers sinkt und dadurch die Standardexergie des Elements Wasserstoff steigt. Demzufolge
zeigt sich nach Abb. 8.4 ein großer relativer Einfluss der relativen Luftfeuchtigkeit auf die che-
mische Exergie von wasserstoffhaltigen Stoffen. Der absolute Einfluss ist hingegen gering, wie
in Abb. 3.2 dargestellt. Der Partialdruck des Wassers in der Umgebung ist aufgrund der Tempe-
raturabhängigkeit des Dampfdrucks zusätzlich von der Umgebungstemperatur abhängig. Diese
Abhängigkeit zeigt sich auch in der chemischen Exergie. Bei niedrigerer Umgebungstemperatur,
gleicher relativer Luftfeuchtigkeit und gleichem Umgebungsdruck sinkt der Partialdruck des
Wassers und die chemische Exergie steigt. Für eine Umgebungstemperatur von 10 ◦C beträgt die
Abweichung beispielsweise für Ethanol rund 0,1 MJ/kg.
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Abb. 3.2: Chemische Exergie für verschiedene Stoffe bei unterschiedlicher relativer Luftfeuchtig-
keit bei Tu = 25◦C und pu = 101325Pa.
Im Gegensatz zur relativen Luftfeuchtigkeit sind die Konzentrationsschwankungen der anderen
Bestandteile in der Atmosphäre in der Regel deutlich geringer. So stieg der CO2-Gehalt in der
Atmosphäre seit Festsetzung von Szarguts Umgebungsmodell von 345 auf aktuell nach Cogan
et al. (2012) 390 ppm. Diese Erhöhung führt zur Verringerung der chemischen Exergie von
Kohlenstoffdioxid um weniger als 0,01 MJ/kg. Dies entspricht einer relativen Abweichung von
−1,4%.
Nach Gl. 2.18 hängt die Mischungsexergie linear von der Umgebungstemperatur ab. Da der
absolute Wert der Mischungsexergie im Vergleich zu den anderen betrachteten Exergieanteilen
klein ist, ist der Einfluss der Umgebungstemperatur auf die Ergebnisse einer Exergieanalyse
ebenfalls klein.
Die obigen Ausführungen haben gezeigt, dass das gewählte Umgebungsmodell einen Einfluss auf
Exergieströme und somit auf die Ergebnisse einer Exergieanalyse von Syntheserouten und Pro-
zessen hat. Die Abweichungen betragen bei einer Variation der Modellparameter innerhalb eines
typischen Wertebereichs, der auch die Zusammensetzungen von anderen Umgebungsmodellen
abdeckt, weniger als 0,5 MJ/kg. Die Unterschiede der Exergieverluste von Prozessalternativen
sind in der Regel um mindestens eine Größenordnung größer. Die Abweichungen sind also
klein genug, um für eine Abschätzung des Potenzials von Syntheserouten und Bewertungen
von Prozessen in frühen Entwicklungsstadien vernachlässigt werden zu können. Als stoffliche
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Referenzumgebung wird in dieser Arbeit deshalb das Umgebungsmodell von Szargut verwendet.
Als Umgebungstemperatur wird 298,15 K und als Umgebungsdruck 101325 Pa gewählt, da viele
benötigte Stoffdaten bei diesen Bedingungen vorliegen.
3.2 Wärmeübertragungen
Zur Anpassung der Temperatur an das benötigte Niveau in einem Prozessschritt werden Wär-
meübertrager eingesetzt. Die Bilanzierung eines idealen Wärmeübertragers, in dem Wärme nur
zwischen den Strömen ausgetauscht wird und es innerhalb des Wärmeübertragers zu keinem
Druckverlust kommt, ist in Abb. 3.3 dargestellt.
in1,E
in2,E
out2,E
out1,E
Abb. 3.3: Ein- und ausgehende Exergieströme eines idealen Wärmeübertragers.
Durch die Bilanzierung der Exergieströme ergeben sich durch die Wärmeübertragung die Exer-
gieverluste zu
E˙loss = E˙1,in + E˙2,in− E˙1,out− E˙2,out . (3.1)
E˙1 ist ein kalter Strom, der durch einen heißen Strom E˙2 aufgeheizt wird. Aufgrund des angenom-
menen idealen Wärmeübertragers ist die Enthalpieänderung des Stroms E˙1 bis auf das Vorzeichen
identisch mit der Enthalpieänderung von E˙2. Durch eine Bilanzierung der Energieströme kann
nicht zwischen verschiedenen Arten der Wärmeübertragung unterschieden werden. Eine Bilanzie-
rung der Exergieströme zeigt allerdings Unterschiede in den Exergieverlusten, die von der Art der
Wärmeübertragung abhängen.
In Abb. 3.4 sind die spezifischen Exergieverluste dargestellt, die bei der Erwärmung von Wasser
von 25 ◦C auf 50 ◦C entstehen. Die Wärme wird über unterschiedliche Arten bereitgestellt, wovon
hier vier typische Wärmequellen untersucht werden: Bei der ersten Wärmequelle handelt es
sich um flüssiges Wasser. Der kalte Wasserstrom wird dabei durch einen zweiten Wasserstrom
aufgeheizt, der bei 50 ◦C bzw. bei 70 ◦C vorliegt. Auf diese Weise wird eine Wärmeintegrati-
on innerhalb eines Prozesses abgebildet. Die zweite betrachtete Wärmequelle ist Dampf, der
durch die Kondensation die Wärme in Form der Verdampfungsenthalpie auf den kalten Wasser-
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strom überträgt. Es werden zwei unterschiedliche Druckstufen und somit Temperaturniveaus des
Dampfes untersucht. Dampf ist eine typische Wärmequelle in Chemiewerken, die dazu oft mit
entsprechender Infrastruktur zur Verteilung von Dampf ausgestattet sind. Als dritte Wärmequelle
wird eine direkte Feuerung mittels Gasflamme untersucht, die zum Einsatz kommt, wenn sehr
hohe Temperaturen erforderlich sind. Als Brennstoff wird in diesem Fall häufig Erdgas verwendet,
das in diesem Zusammenhang mit Methan angenähert wird. Eine weitere Alternative ist die
Wärmeübertragung durch den direkten Einsatz von elektrischer Energie.
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Abb. 3.4: Exergieverluste in einem Wärmeübertrager mit verschiedenen Wärmequellen zur Auf-
heizung von Wasser von 25 ◦C auf 50 ◦C.
Obwohl in allen Fällen die gleiche Wärmemenge übertragen wird, unterscheiden sich die Exergie-
verluste. Bei der Wärmeübertragung mit einem Wärmeträgermedium oder durch die Kondensation
von Sattdampf, wird ausschließlich die physikalische Exergie beeinflusst. Grundsätzlich sinken
dabei die Exergieverluste, wenn die treibende Temperaturdifferenz bei der Wärmeübertragung
kleiner wird. Aus diesem Grund sind die Exergieverluste durch die Kondensation von Sattdampf
bei 4 bar größer als bei 1 bar. Im Grenzfall einer verschwindend kleinen Temperaturdifferenz, wie
es in Abb. 3.4 im Fall von Wasser mit einer Temperatur von 50 ◦C dargestellt ist, verschwinden die
Exergieverluste vollständig. In diesem Grenzfall wird allerdings eine unendlich große Wärmeüber-
tragerfläche benötigt, die in der Praxis nicht sinnvoll ist. Für endliche Wärmeübertragerflächen
werden deshalb auch endliche Temperaturdifferenzen benötigt.
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Um die Temperaturdifferenz zwischen den wärmetragenden Medien optimal auszunutzen, werden
Wärmeübertrager typischerweise im Gegenstrom betrieben, wodurch die Entropieproduktion
und somit die Exergieverluste minimiert werden (Tondeur und Kvaalen, 1987). In dieser Arbeit
werden die Temperaturen der wärmeübertragenden Ströme stets so eingestellt, dass die Tempe-
raturdifferenz sich begegnender Ströme nicht unter 20 K sinkt, so dass ein hinreichend großer
Wärmeübergang bei realen Wärmeübertragen möglich ist. Bei der Wärmeübertragung durch
Kondensation von Sattdampf wird dies durch entsprechend hohe Drücke gesteuert. Liegen die
benötigten Temperaturen deutlich über 300 ◦C sind dafür allerdings Drücke erforderlich, die
oberhalb des kritischen Drucks von Wasser liegen, wodurch diese Art der Wärmeübertragung
nicht mehr sinnvoll ist (Baerns et al., 2006). In diesen Fällen wird Wärme durch Gasflammen
übertragen, wobei hier von einer Methanflamme ausgegangen wird. Als nutzbare Wärmemen-
ge der Methanflamme wird der Brennwert von Methan angesetzt. Bei der zugrunde liegenden
Verbrennungsreaktion wird chemische Exergie vernichtet, die in der Größenordnung des Brenn-
werts liegt. Die Exergieverluste bei der Wärmeübertragung durch Strom sind sehr hoch, weil die
Enthalpieänderung des aufzuheizenden Mediums durch den Einsatz reiner Exergie erfolgt.
3.3 Druckänderungen
Zur Anpassung des Drucks an das benötigte Niveau werden typischerweise Pumpen für Flüssig-
keiten oder Verdichter für Gase eingesetzt. Mit einer Exergiebilanz um eine Pumpe bzw. einen
Verdichter nach Abb. 3.5 wird der Exergieverlust berechnet. Die Bilanzierung der Exergieströme
inE
W
outE
QE
Abb. 3.5: Ein- und ausgehende Exergieströme einer Pumpe bzw. eines Verdichters.
ergibt für den Exergieverlust:
E˙loss = W˙ + E˙in− E˙out−∆E˙Q , (3.2)
wobei ∆E˙Q die Änderung des Exergiegehalts eines wärmeübertragenden Mediums bezeichnet,
das beispielsweise für die Kühlung benötigt wird. Die benötigte Leistung W˙ für den Betrieb
der Pumpe bzw. des Verdichters wird mit elektrischer Energie gedeckt. Für den betrachteten
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reversiblen Fall wird die benötigte elektrische Energie mittels Energiebilanz
δW rev = dH−δQrev (3.3)
= dH−T dS (3.4)
um die Pumpe bzw. den Verdichter berechnet, wobei für die Enthalpie- und Entropieänderung die
Gln. 2.5 und 2.6 eingesetzt werden. Analog zur Exergieberechnung wird bei der Druckänderung
von inkompressiblen Flüssigkeiten und idealen Gasen ausgegangen. Da durch eine Pumpe aus-
schließlich die physikalische Exergie eines Stoffstroms beeinflusst wird, werden für die Terme
E˙in und E˙out nur die entsprechenden Anteile nach Gl. 2.4 berücksichtigt.
Druckänderungen werden in dieser Arbeit entweder durch eine reversibel-adiabate oder isotherme
Verdichtung durchgeführt, die zwei idealisierte Grenzfälle repräsentieren (Baerns et al., 2006). Die
reversibel-adiabate Verdichtung von Gasen ist eine isentrope Zustandsänderung, d. h. die Entropie
des ein- und ausgehenden Stroms ändert sich nicht und die Exergieverluste sind entsprechend null.
Die Verringerung der Entropie durch den höheren Druck wird somit durch eine höhere Temperatur
und eine damit verbundene höhere Entropie wieder ausgeglichen. Der Exergiestrom ∆E˙Q ist dabei
null. Bei der isothermen Verdichtung wird die Temperatur des Fluids konstant gehalten, indem
Wärme über ein Kühlmedium abgeführt wird. Da die Temperaturerhöhung des Kühlmediums in
der Regel gering ist, wird auch in diesem Fall der Exergiestrom ∆E˙Q zu null gesetzt. In diesem
Fall ist eine notwendige Bedingung für eine isentrope Prozessführung, dass die Temperatur des
Fluids der Umgebungstemperatur entspricht.
Die Nutzung der physikalischen Exergie aufgrund von Druckdifferenzen zur Umgebung ist in
konventionellen chemischen Prozessen technisch schwer umzusetzen und deshalb nicht üblich.
Bevor ein Stoffstrom einen chemischen Prozess verlässt, wird dieser typischerweise mit einer
Drossel auf Umgebungsdruck entspannt, wie in Abb. 3.6 dargestellt. Die Bilanzierung der ein-
inE
W
outEpE
Abb. 3.6: Ein- und ausgehende Exergieströme einer Pumpe bzw. eines Verdichters mit anschlie-
ßender Entspannung.
und ausgehenden Exergieströme nach Abb. 3.6 ergibt für den Exergieverlust:
E˙loss = W˙ + E˙in− E˙out . (3.5)
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Der Druck der ein- und ausgehenden Ströme ist durch die Drosselung identisch. Eine Auswertung
der Exergieverluste für die Druckerhöhung von 1 auf 10 bar und von 10 auf 50 bar von Kohlen-
stoffdioxid und Wasser ist in Abb. 3.7 dargestellt. Die weißen Balken stellen den Exergieeinsatz
dar, der aufgrund der Verdichterleistung in Form von elektrischer Energie aufgebracht werden
muss und durch die Drosselung ungenutzt verloren geht. Bei den grauen Balken handelt es sich
um Gutschriften, die bei der adiabaten Verdichtung hinter der Pumpe nutzbar sind, aufgrund der
Umwandlung von elektrischer Energie in physikalische Exergie in Form einer Temperaturerhö-
hung. Es fällt zunächst auf, dass die Verdichtung von Gasen mit deutlich höheren Exergieverlusten
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Abb. 3.7: Exergieverluste bei der Verdichtung von Gasen und Flüssigkeiten.
behaftet ist als die Kompression von Flüssigkeiten. Zudem ist bei der Verdichtung von Gasen
das Verdichtungsverhältnis ausschlaggebend für die Exergieverluste, bei Flüssigkeiten hingegen
der absolute Druckunterschied. Auch zeigt sich, dass die Verdichterleistung bei der adiabaten
Kompression von Gasen trotz der grundsätzlich gegebenen Reversibilität größer ist als bei der
isothermen Betriebsweise. Durch die Nutzung der physikalischen Exergie aufgrund der Tempera-
turerhöhung, lässt sich allerdings ein Teil zurückgewinnen, wodurch die gesamten Exergieverluste
der adiabaten Kompression geringer ausfallen.
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3.4 Stoffumwandlungen
Chemische Prozesse haben zum Ziel, Rohstoffe in höherwertige Produkte umzuwandeln. Der
eigentliche Umwandlungsprozess in chemischen Reaktoren lässt sich durch die Umsatzvariable
λ =
∆ni
νi
(3.6)
charakterisieren, wobei mit ∆ni die Änderung der Stoffmenge und mit νi der entsprechende
stöchiometrische Koeffizient der Komponente i bezeichnet wird. Mit der Umsatzvariable lässt
sich auf die Zusammensetzung und somit auch auf den Umsatz
Xi =
ni,0−ni
ni,0
(3.7)
schließen, wobei mit ni,0 die Anfangsstoffmenge und mit ni die aktuelle Stoffmenge der Kom-
ponente i bezeichnet wird. Der maximal erreichbare Umsatz einer Reaktion für ein gegebenes
Stoffgemisch ist abhängig von der Gleichgewichtslage. Die verantwortliche Triebkraft für den
Ablauf der Reaktion, die im Gleichgewicht verschwindet, ist das chemische Potenzial µi. Für die
Berechnung des chemischen Potenzials wird aufgrund der guten Verfügbarkeit von geeigneten
Modellen die freie Enthalpie G herangezogen:
µi =
(
∂nG
(
T, p,x j
)
∂ni
)
p,T,ni 6= j
. (3.8)
Die unabhängigen Variablen der freien Enthalpie sind Temperatur und Druck. Werden Temperatur
und Druck als konstant angenommen, wie es bei der Durchführung von chemischen Reaktionen
oft der Fall ist, ist die freie Enthalpie im Gleichgewicht minimal. Weitere Umformungen, u. a. nach
Pfennig (2004), führen zu einer Formulierung, die eine Berechnung des Gleichgewichtsumsatzes
erlaubt:
N
∏
i=1
(
fi
p0
)νi
= exp
(
−∆RG
iG
RT
)
(3.9)
mit der Fugazität fi und der freien Reaktionsenthalpie ∆RGiG. Die Fugazität ist nach
fi = ϕixi p (3.10)
abhängig vom Fugazitätskoeffizienten ϕi, vom Stoffmengenanteil xi und vom Systemdruck p. Die
Fugazitätskoeffizienten werden aus Zustandsgleichungen berechnet, wobei unter der Annahme
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idealer Gase
ϕ = 1 (3.11)
gilt. Die freie Reaktionsenthalpie bezieht sich auf ideale Gase und wird nach
∆RGiG (T, p0) =
N
∑
i=1
νi∆fGiGi (T, p0) (3.12)
aus der freien Bildungsenthalpie ∆fGiGi der Komponente i und den stöchiometrischen Koeffizienten
νi der Reaktionsgleichung berechnet. Die freie Bildungsenthalpie setzt sich zusammen aus
der Bildungsenthalpie ∆fH iGi und der Bildungsentropie ∆fS
iG
i . Diese Bildungsgrößen, die bei
Standardbedingungen u. a. in AIChE (2010) tabelliert sind, müssen zunächst vom Standardzustand
T0 und p0 mithilfe der Idealgaswärmekapazitäten CiGp,i auf den Zustand T umgerechnet werden
(Pfennig, 2004):
∆fGiGi (T, p0) = ∆fH
iG
i (T, p0)−T∆fSiGi (T, p0) (3.13)
mit
∆fH iGi (T, p0) = ∆fH
iG
i (T0, p0)+
T∫
T0
CiGp,i(T
′)dT ′ , (3.14)
∆fSiGi (T, p0) = ∆fS
iG
i (T0, p0)+
T∫
T0
CiGp,i(T
′)
T ′
dT ′ . (3.15)
Die Bildungsgrößen werden bereits zur Berechnung der chemischen Exergie, die Wärmekapazitä-
ten zur Berechnung der physikalischen Exergie benötigt. Somit werden keine weiteren Stoffdaten
benötigt, um auf den Gleichgewichtsumsatz einer chemischen Reaktion zu schließen, die nicht
bereits für die Exergieanalysen vorliegen.
Auch wenn der Gleichgewichtsumsatz in der Praxis aus kinetischen Gründen in der Regel nicht
erreicht wird, gibt er einen Hinweis darauf, wie gut eine Reaktion prinzipiell ablaufen kann. Ein
hoher Umsatz ist dabei anzustreben, da so die Wertschöpfung steigt.
Neben der Hauptreaktion nehmen unerwünschte Nebenreaktionen Einfluss auf die Zusammen-
setzung des Reaktionsgemisches im Gleichgewichtszustand und senken die Selektivität. Der
Einfluss der Nebenreaktionen kann bei Kenntnis der Reaktionsgleichungen analog durch Gl. 3.9
abgeschätzt werden. Üblicherweise werden chemische Reaktionen mit einem Katalysator durch-
geführt, um die Reaktionsgeschwindigkeiten zu erhöhen und Nebenreaktionen zu vermeiden. Auf
die Thermodynamik und somit den Gleichgewichtsumsatz haben Katalysatoren keinen Einfluss,
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weshalb dieser als obere erreichbare Grenze anzusehen ist. Beeinflusst werden kann der Gleichge-
wichtsumsatz allerdings u. a. durch die Temperatur und bei Gasphasenreaktionen auch durch den
Druck. Die Auswirkungen dieser Prozessparameter auf den Gleichgewichtsumsatz werden im
Folgenden untersucht.
Die Untersuchungen basieren auf einer idealen Gasphasenreaktion, d. h. die Fugazitätskoeffizien-
ten ϕi werden zu eins gesetzt. In der betrachteten Gasphasenreaktion reagieren zwei allgemeine
Stoffe entsprechend der Reaktionsgleichung
A B (3.16)
bis zum Gleichgewichtsumsatz miteinander. Der Gleichgewichtsumsatz ist für verschiedene
Temperaturen in Abb. 3.8 für eine freie Reaktionsenthalpie ∆RG von −40 bis 40 MJ/kmol
dargestellt. Ist die freie Reaktionsenthalpie stark negativ liegt der Gleichgewichtsumsatz nahe bei
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Abb. 3.8: Gleichgewichtsumsatz einer idealen Gasphasenreaktion A B.
eins. Bei einer stark positiven freien Reaktionsenthalpie, also einer endergonen Reaktion, liegt
das Gleichgewicht auf der Eduktseite. Durch eine Erhöhung der Temperatur ist es möglich, die
Gleichgewichtslage bei positiver freier Reaktionsenthalpie auf die Produktseite zu verschieben,
um somit den Gleichgewichtsumsatz zu erhöhen. Ist die freie Reaktionsenthalpie negativ, liegt also
eine exergone Reaktion vor, verhält es sich umkehrt. Die Auswirkungen weiterer Prozessparameter
wie Druck oder Anfangsstoffmenge auf den Gleichgewichtsumsatz sind im Anhang in Abschnitt
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8.2.2 dargestellt.
Es stellt sich nun die Frage, wie sich die Gleichgewichtslage einer Reaktion auf die Exergieverluste
in einem Reaktor auswirken. Dazu werden die Exergieströme eines isothermen und isobaren
Reaktors nach Abb. 3.9 bilanziert zu
E˙loss = E˙in− E˙out− E˙∆RH , (3.17)
wobei E˙∆RH den Exergiestrom darstellt, der den Reaktor aufgrund der Wärmetönung ∆RH verlässt.
Es wird angenommen, dass alle ein- und ausgehenden Ströme bei Reaktionstemperatur vorliegen.
inE
HE R
outE
Abb. 3.9: Ein- und ausgehende Ströme eines Reaktors.
Ausgangsbasis für die folgende Berechnung ist wieder die ideale Gasphasenreaktion nach Gl. 3.16
mit den allgemeinen Stoffen A und B, wobei A das Edukt und B das Produkt darstellt. Um für
dieses Beispiel konkrete Exergieverluste berechnen zu können, müssen für die Stoffe A und
B weitere Stoffdaten spezifiziert werden. Die molare Masse muss für beide Stoffe identisch
sein, damit die Massenbilanz für die Reaktion erfüllt ist. Es wird eine molare Masse in Höhe
von 100 kg/kmol angenommen. Zudem wird für beide Stoffe eine identische Wärmekapazität
angenommen, deren Einfluss sich so kompensiert. Bei der folgenden Berechnung wird des
Weiteren die Wärmetönung der Reaktion zunächst nicht berücksichtigt, d. h. ∆RH wird zu null
gesetzt. In Abb. 3.10 ist der Exergieverlust in MJ/(kgProdukt) nach Gl. 3.17 aufgetragen über
die freie Reaktionsenthalpie ∆RG, die von −40 bis 40 MJ/kmol variiert wird.
Aufgrund der identischen Wärmekapazitäten und einer verschwindenden Reaktionsenthalpie
sind diese Resultate unabhängig von der gewählten Reaktionstemperatur. Es zeigt sich, dass die
produkt-spezifische chemische Exergie bis auf das Vorzeichen identisch zur freien Reaktions-
enthalpie ist. Der Grund dafür ist, dass sich die freie Reaktionsenthalpie im Allgemeinen bei
Standardbedingungen sowohl aus der freien Bildungsenthalpie als auch aus der chemischen Exer-
gie berechnen lässt, wenn diese hinsichtlich Druck und Temperatur den Umgebungsbedingungen
entsprechen:
∆RGiG (T0, p0) =
Nc
∑
i=1
νiE◦chem,i =
Nc
∑
i=1
νi∆fGiGi (T0, p0) . (3.18)
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Abb. 3.10: Exergieverlust in einem Reaktor für eine ideale Gasphasenreaktion A B.
Ein Vergleich mit Gl. 2.14 zeigt, dass sich in diesem Fall die Standardexergien der Elemente
Echem,el aufgrund der Elementerhaltung gegenseitig aufheben. Aufgrund dieses Zusammenhangs
ist die spezifische chemische Exergie der Produkte größer als die der Rohstoffe, wenn die freie
Reaktionsenthalpie positiv ist. Nach Abb. 3.8 ist der Umsatz bei positiver freier Reaktionsenthalpie
allerdings gering, weshalb auch die produkt-spezifische Mischungsexergie in diesem Bereich stark
ansteigt. Ist die freie Reaktionsenthalpie hingegen negativ, ist der Umsatz hoch und die produkt-
spezifische Mischungsexergie gering. Werden beide Exergieanteile addiert, zeigen sich steigende
Exergieverluste mit sinkender negativer freier Reaktionsenthalpie und geringe Exergieverluste
mit steigender positiver freier Reaktionsenthalpie.
Bei den obigen Berechnungen wurde die Wärmetönung nicht berücksichtigt, um den Einfluss
der freien Reaktionsenthalpie isoliert zu betrachten. Im nächsten Schritt wird der Einfluss der
Wärmetönung untersucht. Je nachdem, ob eine Reaktion exo- oder endotherm abläuft, muss
Energie für eine isotherme Reaktionsführung ab- oder zugeführt werden. Im ersten Fall kann die
Exergie des Wärmestroms genutzt werden, der durch die Reaktionsenthalpie freigesetzt wird. Im
zweiten Fall muss hingegen Wärme in Höhe der Reaktionsenthalpie zugeführt werden, damit
die Reaktion isotherm ablaufen kann. In beiden Fällen wird die Wärme bei Reaktionstemperatur
übertragen. Ausgangsbasis für die folgende Berechnung ist die ideale Gasphasenreaktion nach
Gl. 3.16, die bereits den vorherigen Rechnungen zugrunde lag. Im nächsten Schritt werden
die reaktionsbezogenen Bildungsgrößen bei Standardbedingungen definiert. Hier wird die freie
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Reaktionsenthalpie ∆RG◦ zu null gesetzt und die korrespondierende Reaktionsenthalpie ∆RH◦
variiert. Die Reaktionsentropie ∆RS◦ berechnet sich demzufolge nach
∆RS◦ =
∆RH◦
T0
, (3.19)
wodurch dann alle Bildungsgrößen eindeutig bestimmt sind. Auf Basis dieser Annahmen ergibt
sich somit für die freie Reaktionsenthalpie ∆RG nach Gl. 3.13 eine Temperaturabhängigkeit, die
in Abb. 3.11 für drei Temperaturen dargestellt ist.
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Abb. 3.11: Freie Reaktionsenthalpie für eine ideale Gasphasenreaktion A B.
Es zeigt sich, dass die freie Reaktionsenthalpie bei exothermen Reaktionen mit steigender Tempe-
ratur ansteigt und für endotherme Reaktionen mit steigender Temperatur sinkt. Dies hat entspre-
chende Auswirkungen auf den Gleichgewichtsumsatz, der in Abb. 3.12 korrespondierend zu der
Reaktionsenthalpie aus Abb. 3.11 dargestellt ist.
Bei Standardbedingungen liegt der Gleichgewichtsumsatz in diesem Beispiel definitionsgemäß
konstant bei 0,5 und ist auch unabhängig von der Reaktionsenthalpie. Es zeigt sich aber, dass
die Reaktionstemperatur Einfluss auf den Gleichgewichtsumsatz hat. In dieser allgemeinen
Betrachtung sind niedrige Temperaturen für exotherme und hohe Temperaturen für endotherme
Reaktionen im Sinne eines hohen Gleichgewichtsumsatzes vorteilhaft.
Durch die Höhe des Gleichgewichtsumsatzes werden auch die Exergieverluste im Reaktor be-
einflusst. Die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) sind für dieses Beispiel in Abb. 3.13 wieder
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Abb. 3.12: Gleichgewichtsumsatz für eine ideale Gasphasenreaktion A B.
für eine Reaktionsenthalpie zwischen −40 bis 40 MJ/kmol und verschiedene Temperaturen dar-
gestellt. Die dargestellten Gesamtexergieverluste basieren auf Abb. 3.9 und Gl. 3.17. Ist die
Reaktion exotherm, wird Wärme freigesetzt, die bei der Reaktionstemperatur vorliegt. Der Exer-
giegehalt dieses Wärmestroms wird mit dem Carnot-Faktor nach Gl. 2.12 berechnet. Endotherme
Reaktionen benötigen für eine konstante Reaktionstemperatur hingegen eine Energiezufuhr.
Bei Umgebungstemperatur ist der Exergieverlust unabhängig von der Reaktionsenthalpie und
wird hier ausschließlich durch die Mischungsexergie bestimmt. Für exotherme Reaktionen, die bei
höheren Temperaturen ablaufen, sind die Exergieverluste etwas geringer und annähernd konstant.
Es heben sich in diesem Beispiel die Verluste durch die produkt-spezifische Mischungsexergie und
die Gewinne durch die Freisetzung der Reaktionswärme annähernd auf. Mit steigender Endother-
mie steigen hingegen die Exergieverluste an, da dem Reaktor für eine isotherme Reaktionsführung
Energie zugeführt werden muss. Der Exergieaufwand steigt dazu mit steigender Reaktionstempe-
ratur. Aufgrund der Annahme, dass die freie Reaktionsenthalpie bei Standardbedingungen null
sei, bleibt die chemische Exergie für all diese Fälle konstant.
Zusammenfassend zeigen sich hinsichtlich der Exergieverluste für chemische Reaktionen zwei
wesentliche Punkte. Zum einen entspricht bei Reaktionen die freie Reaktionsenthalpie bei Stan-
dardbedingungen der Änderung der chemischen Exergie, da sich bei Reaktionen der Einfluss des
Umgebungsmodells kompensiert. Zum anderen können die produkt-spezifischen Exergieverluste
innerhalb eines Reaktors mit steigenden Umsätzen zunehmen, wenn es sich beispielsweise um
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Abb. 3.13: Exergieverluste in einem Reaktor für eine ideale Gasphasenreaktion A B.
endotherme Reaktionen handelt.
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3.5 Trennung von Gemischen
Das Grundprinzip bei der Trennung von Gemischen ist die Überführung eines einphasigen Ge-
misches in ein System mit mindestens zwei Phasen. Ist die Zusammensetzung der Stoffe in den
Phasen unterschiedlich, ist eine Trennung möglich (Schembecker, 2006). Die Zusammenset-
zung der unterschiedlichen Phasen wird in der Thermodynamik durch Phasengleichgewichte
beschrieben.
In dieser Arbeit werden Trennoperationen benutzt, die auf Dampf-Flüssig- oder Flüssig-Flüssig-
Gleichgewichten basieren, deren thermodynamische Grundlagen im Folgenden erläutert werden.
Voraussetzung für diese Gleichgewichte ist, dass neben Druck und Temperatur auch das chemische
Potenzial eines jeden Stoffes in allen Phasen identisch ist. Aus diesen Bedingungen können dann
Gleichgewichtsbeziehungen für unterschiedliche Phasen abgeleitet werden.
Für Dampf-Flüssig-Gleichgewichte lautet die Gleichgewichtsbeziehung nach Pfennig (2004):
γi (T, ps,xi)Fp,iϕ0i (T, p
s
i (T ))xi p
s
i (T ) = ϕi (T, p
s,yi)yi ps . (3.20)
Die flüssige Phase ist in dieser Formulierung charakterisiert durch die Aktivitätskoeffizienten γi,
die Stoffmengenanteile in der flüssigen Phase xi, die Poynting-Faktoren Fp,i, die Reinstofffugazi-
tätskoeffizienten ϕ0i und die Reinstoffdampfdrücke p
s
i . Die Charakterisierung der Dampfphase
erfolgt mit den Fugazitätskoeffizienten ϕi, den Stoffmengenanteilen in der Dampfphase yi und
dem Dampfdruck des Gemisches ps.
In dieser Formulierung können die Aktivitätskoeffizienten, die die Nicht-Idealität der Flüssigpha-
se abbilden, mit GE-Modellen berechnet werden wie beispielsweise UNIQUAC (Abrams und
Prausnitz, 1975) oder den Gruppenbeitragsmethoden UNIFAC (Fredenslund et al., 1975) oder
mod. UNIFAC (Weidlich und Gmehling, 1987). Die Nicht-Idealität der Dampfphase kann mit
thermischen Zustandsgleichungen beschrieben werden wie der kubischen Zustandsgleichung
von Peng-Robinson (Peng und Robinson, 1976). Liegt ein Gemisch bei moderatem Druck vor,
ist die Vernachlässigung der Nicht-Idealität der Dampfphase und des Poynting-Faktors oft eine
hinreichend gute Näherung. Wenn sich die Flüssigphase zudem mit dem Raoultschen Gesetz
beschreiben lässt, kann auch die Nicht-Idealität der Flüssigphase vernachlässigt werden. Dies
ist der Fall, wenn keine ausgeprägten Wechselwirkungen zwischen den Komponenten vorliegen.
Eine weitere Diskussion über die Geltungsbereiche möglicher Vereinfachungen dieser Gleichge-
wichtsbeziehung findet sich u. a. in Gmehling und Kolbe (1992), Lüdecke und Lüdecke (2000)
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und Pfennig (2004). Für die genannten Vereinfachungen gilt als erste Abschätzung:
γi = 1 , (3.21)
ϕ0i = 1 , (3.22)
ϕi = 1 , (3.23)
Fp,i = 1 . (3.24)
Dampf-Flüssig-Gleichgewichte kommen bei der Modellierung von Entspannungsverdampfern,
Absorptions- und Rektifikationskolonnen zur Anwendung. In Entspannungsverdampfern werden
Stoffgemische mit einer Gleichgewichtsstufe in eine Dampf- und eine Flüssigphase getrennt.
In Absorptionskolonnen wird ein Waschmittel verwendet, um Komponenten selektiv aus einem
Dampfstrom zu entfernen.
Flüssig-Flüssig-Gleichgewichte werden zur Beschreibung von Flüssig-Flüssig-Extraktionen ver-
wendet. In diesem Verfahren wird ausgenutzt, dass ein flüssiges Gemisch in zwei Phasen zerfallen
kann, wobei die Stoffmengenanteile der Komponenten in den Phasen aufgrund unterschiedlicher
Löslichkeiten verschieden ist. Die Gleichgewichtsbeziehung für Flüssig-Flüssig-Gleichgewichte
lautet (Pfennig, 2004):
γ ′i
(
T, p,x′i
)
x′i = γ
′′
i
(
T, p,x′′i
)
x′′i , (3.25)
wobei γ ′i und x′i die Aktivitätskoeffizienten und Stoffmengenanteile in der einen Phase und γ ′′i
und x′′i jene in der anderen Phase darstellen. Hier ist eine Vernachlässigung der Nicht-Idealität
der Flüssigphasen nicht möglich, da der Zerfall einer Mischung in zwei Phasen explizit eine
Nicht-Idealität voraussetzt. Die Aktivitätskoeffizienten werden wieder mit den o. g. GE-Modellen
berechnet.
Im Folgenden werden nun zwei Verfahren exergetisch untersucht: Die Rektifikation als
wichtigstes thermisches Trennverfahren (Bauer und Stichlmair, 1998) basierend auf Dampf-
Flüssig-Gleichgewichten und die Extraktion als Beispiel für die Nutzung von Flüssig-Flüssig-
Gleichgewichten.
3.5.1 Rektifikation
In Abb. 3.14 ist der Aufbau einer klassischen Rektifikationskolonne mit ihren Exergieströmen
dargestellt. Für eine Quantifizierung des gesamten Exergieverlustes werden die Exergieströme
nach Abb. 3.14 bilanziert zu
E˙loss = E˙F− E˙D− E˙B +∆E˙Q,F +∆E˙Q,D +∆E˙Q,B , (3.26)
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FE
DE
BE
FQ,E
BQ,E
DQ,E
Abb. 3.14: Aufbau sowie ein- und ausgehende Exergieströme einer klassischen Rektifikationsko-
lonne.
wobei mit E˙F der Exergiestrom des Feeds vor dem Wärmeübertrager, mit E˙D der Exergiestrom
am Kopf und mit E˙B der Exergiestrom am Sumpf bezeichnet wird. Die Größen ∆E˙Q,F, ∆E˙Q,D
und ∆E˙Q,B bezeichnen die Exergieverluste, die in den Wärmeübertragern auftreten. Um die Höhe
dieser Exergieverluste bestimmen zu können, wird zunächst die Energiemenge berechnet, die in
den Wärmeübertragern übertragen wird.
Der Wärmeübertrager am Feed bringt den Strom F˙ auf den thermodynamischen Zustand gerade
siedender Flüssigkeit, wofür der Energiestrom
Q˙F = F˙
TF,b∫
TF
CLp (T ) dT (3.27)
benötigt wird. Dabei bezeichnet TF die aktuelle Temperatur und TF,b die Siedetemperatur des Feeds.
Die Wärmekapazität CLp wird als gewichtetes Mittel aus den Wärmekapazitäten der Reinstoffe
CLp,i bestimmt:
CLp (T ) =
Nc
∑
i=1
xiCLp,i (T ) . (3.28)
Am Kopf und am Sumpf verlassen die Ströme die Rektifikationskolonne im thermodynamischen
Zustand siedender Flüssigkeit. Dazu wird Wärme am Kopf ab- und am Sumpf zugeführt. Unter
den Annahmen des McCabe-Thiele-Verfahrens wird der Energiebedarf am Sumpf mit
Q˙B = (v+1)∆HvD˙ (3.29)
berechnet, wobei ∆Hv die Verdampfungsenthalpie bezeichnet, D˙ den Destillatstrom und v das
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Rücklaufverhältnis (Stichlmair und Fair, 1998). Das Rücklaufverhältnis ist definiert als
v =
R˙
D˙
, (3.30)
wobei R˙ der Teil des Kondensats ist, der wieder in die Kolonne zurückgeführt wird und D˙ der
Teil, der als Produktstrom abgezogen wird. Durch eine Erhöhung des Rücklaufverhältnisses
lässt sich die gleiche Auftrennung mit einer geringeren Anzahl theoretischer Trennstufen aber
einem höheren Energieeinsatz erreichen. In dieser Arbeit wird als untere Abschätzung für den
Trennaufwand das minimale Rücklaufverhältnis angenommen, wobei es sich um einen theoreti-
schen Betriebspunkt mit unendlich vielen theoretischen Trennstufen bei minimalen Energiekosten
handelt (Halvorsen und Skogestad, 2003). Das minimale Rücklaufverhältnis vmin wird mit der
Shortcut-Methode nach Underwood (1948) abgeschätzt. Die Shortcut-Methode basiert auf einer
analytischen Beschreibung des Pinchpunktes. Der Pinchpunkt bezeichnet die Stufe, ab der sich
die Zusammensetzung der Dampf- und Flüssigphase von einer Stufe zur nächsten nicht mehr
ändert. Für eine einfache Lösung der Pinchpunktbedingung werden sowohl konstante relative
Flüchtigkeiten als auch äquimolare Verdampfung und Kondensation angenommen. Im Gegensatz
zu einer rigorosen Modellierung führen diese Annahmen zu Ungenauigkeiten (Chien, 1978). Die
Ungenauigkeiten können aufgrund des frühen Entwicklungsstadiums der Syntheserouten und
Prozesse, die hier bewertet werden, allerdings in Kauf genommen werden.
Das minimale Rücklaufverhältnis für binäre Gemische auf Basis der Underwood-Methode wird
nach
vmin =
1
α−1
(
xD
xF
− α (1− xD)
1− xF
)
−1 (3.31)
abgeschätzt, wobei xD und xF die Stoffmengenanteile des Leichtsieders am Kopf bzw. im Feed
bezeichnen. Die relative Flüchtigkeit αi, j ist das Verhältnis der Verteilungskoeffizienten Ki und
K j:
α =
Ki
K j
=
yi
xi
y j
x j
, (3.32)
das sich für binäre Gemische entsprechend vereinfacht. Die Stoffmengenanteile xi für die flüssige
Phase und y j für die Dampfphase werden aus Dampf-Flüssig-Gleichgewichten nach Gl. 3.20
berechnet. Entsprechend der Annahmen ist die relative Flüchtigkeit unabhängig von Zusammen-
setzung und Temperatur. Um einen möglichst repräsentativen Wert zu erhalten, wird daher das
geometrische Mittel der relativen Flüchtigkeiten am Feed αF, Kopf αD und Sumpf αB gebildet:
α = 3
√
αF (TF,b)αD (TD,b)αB (TB,b) , (3.33)
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wobei TF,b, TD,b und TB,b die Siedetemperaturen am Feed, Kopf und Sumpf bezeichnen. Die
Shortcut-Methode nach Underwood (1948) erlaubt auch eine Abschätzung für die Trennung von
Mehrstoffgemischen, die mit Erweiterungen von Shiras et al. (1950) und Seider et al. (2008) für
diese Arbeit in der Diplomarbeit Buchholz (2012) umgesetzt wurde. Die Idee der Pinchpunkt-
berechnung wird dazu auf Mehrkomponentengemische erweitert. Dazu wird ein nicht-lineares
Gleichungssystem aufgestellt, das durch die Definition von zwei Schlüsselkomponenten und ihrer
Aufteilung auf den Kopf- und Sumpfstrom eindeutig spezifiziert wird. Neben dem minimalen
Rücklaufverhältnis ergeben sich so auch die Zusammensetzungen des Kopf- und Sumpfstroms.
Neben dem Rücklaufverhältnis ist der Energiestrom Q˙B nach Gl. 3.29 von der Verdampfungsent-
halpie abhängig. Nach den Annahmen des McCabe-Thiele-Verfahrens ist auch die Verdampfungs-
enthalpie unabhängig von Konzentration und Temperatur. Es wird für die Berechnung somit eine
gewichtete Verdampfungsenthalpie angenommen:
∆Hv =
Nc
∑
i=1
xi∆Hv,i (TF,b) , (3.34)
wobei mit ∆Hv,i die Verdampfungsenthalpien der Reinstoffe bezeichnet werden.
Aufgrund der Annahmen des McCabe-Thiele-Verfahrens, wird am Kopf die gleiche Energiemenge
Q˙D abgeführt, die am Sumpf zugeführt wird:
Q˙D =−Q˙B . (3.35)
Sind die Energieströme für den Betrieb der Rektifikationskolonne bekannt, kann der Exergiever-
lust quantifiziert werden. Im folgenden Beispiel werden die Exergieverluste für die vollständige
Trennung eines Zweistoffgemisches untersucht. Dabei sei die leichtsiedende Komponente das
gewünschte Produkt. Als Stoffdaten werden beispielhaft die Siedetemperaturen und Verdamp-
fungsenthalpien von Ethanol als Leichtsieder und Wasser als Schwersieder angenommen. Die
Wärme am Sumpf wird mittels Sattdampf zugeführt, der kondensiert wird. Der Druck des Satt-
dampfs wird so gewählt, dass bei der Wärmeübertragung eine Temperaturdifferenz von 20 K
eingehalten wird. Am Kopf wird mit Kühlwasser gekühlt, das bei Umgebungstemperatur vorliegt
und sich innerhalb des Kondensators um 5 K erwärmen darf.
In Abb. 3.15 ist der produkt-spezifische Exergieverlust für die vollständige Auftrennung auf-
getragen über den Stoffmengenanteil des Leichtsieders im Feed für unterschiedliche relative
Flüchtigkeiten.
Der Verlauf zeigt, dass der Exergieverlust mit steigender relativer Flüchtigkeit abnimmt. Ein
Vergleich mit der Mischungsexergie zeigt allerdings, dass der reale Aufwand in der Regel um ein
Vielfaches größer ist als der minimale Trennaufwand. Liegt nur wenig Produkt im Feed vor, steigt
der produkt-spezifische Exergieverlust stark an.
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Abb. 3.15: Exergieverlust in einer Rektifikation für verschiedene relative Flüchtigkeiten.
Der Exergieverlust in einer Rektifikationskolonne lässt sich reduzieren, indem die Energieströme
am Kopf und am Sumpf integriert werden. Zwar sind die Energiemengen am Kopf und am Sumpf
identisch, eine vollständige Wärmeintegration ist allerdings nicht möglich, da die Kopftemperatur
TD geringer ist als die Sumpftemperatur TB. Um das Potenzial zur Wärmeintegration abzuschät-
zen, werden nach Kaibel et al. (1989) die physikalischen Exergieströme am Kopf und Sumpf
miteinander verrechnet:
E˙loss = Q˙B
(
1− Tu
TB
)
+ Q˙D
(
1− Tu
TD
)
(3.36)
= Q˙BTu
(
1
TD
− 1
TB
)
. (3.37)
Bei dieser Art der Wärmeintegration sind die Exergieverluste klein, wenn die Differenz zwischen
Kopf- und Sumpftemperatur ebenfalls klein ist.
3.5.2 Extraktion
Bei der Trennung von flüssigen Mischungen mittels Extraktion wird die unterschiedliche Vertei-
lung eines Stoffes in einem zweiphasigen flüssigen Gemisch ausgenutzt. Die zweite flüssige Phase
wird durch Zugabe eines weiteren Lösungsmittels erzeugt, das auch als Extraktionsmittel bezeich-
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net wird. Die Verteilung der Stoffe in den zwei Phasen wird mit dem Verteilungskoeffizienten
Ki =
x′i
x′′i
(3.38)
beschrieben, wobei x′i den Stoffmengenanteil des Stoffes i in der Extraktphase und x′′i den ent-
sprechenden Stoffmengenanteil in der Raffinatphase beschreiben. Nach der Durchführung einer
Extraktion liegen also in mindestens einer Lösungsmittelphase zwei Komponenten vor. Somit
verlagert sich das Trennproblem beim Einsatz einer Extraktionskolonne, weil mindestens ein Lö-
sungsmittelstrom im Anschluss aufbereitet werden muss, beispielsweise durch eine nachgeschal-
tete Rektifikation. Das Extraktionsmittel soll also so gewählt werden, dass das neu geschaffene
Trennproblem leichter ist als das ursprüngliche. In Abb. 3.15 wurde gezeigt, dass der exergetische
Aufwand für eine destillative Trennung mit steigender Produktkonzentration sinkt. Im Folgenden
wird daher die Möglichkeit der Aufkonzentrierung eines Stoffes durch eine Extraktion untersucht.
In diesem Beispiel wird eine Übergangskomponente aus einem primären Lösungsmittel mit
einem Extraktionsmittel extrahiert. Die Extraktion wird in einem ein- und einem vierstufigen
Mixer-Settler durchgeführt, wobei ein Mixer-Settler die idealisierte Umsetzung einer theore-
tischen Trennstufe nach Gl. 3.25 ist. Bei mehrstufigen Mixer-Settlern sind die theoretischen
Trennstufen im Gegenstrom miteinander verschaltet, wodurch sich die Ergebnisse grundsätzlich
auch auf Extraktionskolonnen übertragen lassen. Als Verteilungskoeffizienten werden in diesem
Beispiel K = 1,5 und K = 8 angenommen. Für die beiden Lösungsmittel wird angenommen,
dass diese praktisch nicht ineinander löslich sind. In Abb. 3.16 sind nun die Stoffmengenanteile
der Übergangskomponente in den Strömen dargestellt, die die oben beschriebenen Mixer-Settler
verlassen.
Für einen einstufigen Mixer-Settler ergibt der Quotient aus Extrakt- und Raffinatphase genau
den vorgegebenen Verteilungskoeffizienten. Bei mehrstufigen Mixer-Settlern vergrößert sich der
Verteilungskoeffizient mit jeder Stufe, es wird also mehr Übergangskomponente extrahiert. Da
für eine Extraktion aber immer ein weiteres Lösungsmittel hinzugegeben wird, sinkt der Stoff-
mengenanteil der Übergangskomponente, wenn das gesamte System betrachtet wird. Durch den
Zerfall in zwei flüssige Phasen kann dennoch eine Aufkonzentrierung der Übergangskomponente
erreicht werden. Die Aufkonzentrierung der Übergangskomponente für einen ein- und einen
vierstufigen Mixer-Settler sowie zwei verschiedenen Verteilungskoeffizienten ist in Abb. 3.17 dar-
gestellt. Die gewählte Extraktionsmittelmenge beträgt in diesem Beispiel ein Viertel des primären
Lösungsmittels. Es zeigt sich, dass die Aufkonzentrierung mit steigendem Verteilungskoeffizien-
ten und Stufenzahl ansteigt. Mit steigendem Stoffmengenanteil der Übergangskomponente im
Lösungsmittelstrom laufen die Kurven für die Verteilungskoeffizienten der ein- und mehrstufigen
Mixer-Settler zusammen. Der Grund dafür ist, dass in diesem Bereich die Übergangskomponente
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Abb. 3.16: Stoffmengenanteile der Übergangskomponente im Extrakt- und Raffinatstrom.
das System dominiert. Das primäre Lösungsmittel und das Extraktionsmittel spielen nur noch eine
untergeordnete Rolle, weshalb sich die verschiedenen Konfigurationen kaum noch voneinander
unterscheiden.
Für die Modellierung einer Flüssig-Flüssig-Extraktion wird angenommen, dass der Exergie-
bedarf für die eigentliche Durchführung einer Extraktion vernachlässigbar ist. Im Anschluss
an die Extraktion schließt sich allerdings zumindest ein weiterer Aufbereitungsschritt für das
Extraktionsmittel an. Um zu untersuchen, wie sich die Exergieverluste durch den Einsatz einer
vorgeschalteten Extraktion verringern können, werden zwei Trennsequenzen nach Abb. 3.18
exergetisch betrachtet. Die Untersuchung orientiert sich an dem obigen Beispiel. Das gewünsch-
te Produkt P liegt wieder in einem Lösungsmittel L vor. Es werden zwei Trennsequenzen zur
Aufreinigung untersucht, die in Abb. 3.18 dargestellt sind. Entweder kann das Produkt, wie
links in Abb. 3.18 dargestellt, direkt destillativ von dem Lösungsmittel getrennt werden oder vor
der Destillation mit einer Extraktion im Extraktionsmittel G angereicht werden, wie rechts in
Abb. 3.18 dargestellt. Im Anschluss wird das Extraktionsmittel destillativ aufbereitet. Um die
Einflüsse durch die Aufkonzentrierung isoliert zu untersuchen, werden für beide Lösungsmittel
identische Stoffdaten verwendet. Die Siedetemperatur, Wärmekapazität und Verdampfungsent-
halpie der beiden Lösungsmittel entsprechen denen von Wasser. Für das Produkt werden die
entsprechenden Stoffdaten von Ethanol verwendet. Gegenüber den Lösungsmitteln ist das Produkt
also ein Leichtsieder. Der Verteilungskoeffizient K in der Extraktion und die relativen Flüchtigkei-
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Abb. 3.17: Aufkonzentrierung einer Komponente durch ein- und vierstufiger Mixer-Settler für
unterschiedliche Verteilungskoeffizienten.
ten in der Destillation zwischen Produkt und primären Lösungsmittel αP,LM sowie Produkt und
Extraktionsmittel αP,EM werden exogen vorgegeben. In Abb. 3.19 sind die produkt-spezifischen
Exergieverluste logarithmisch skaliert für beide Trennsequenzen auf Basis dieser Annahmen
dargestellt. Es zeigt sich, dass durch die Aufkonzentrierung die Exergieverluste für die Produkt-
aufbereitung reduziert werden können. Insbesondere reduzieren sich die Exergieverluste, wenn
die Übergangskomponente vom Extraktionsmittel durch eine höhere relative Flüchtigkeit leichter
zu trennen ist als vom primären Lösungsmittel.
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Abb. 3.18: Links: Reine destillative Auftrennung, rechts: Destillative Auftrennung mit vorge-
schalteter Extraktion (P: Produkt, L: primäres Lösungsmittel, G: Extraktionsmittel, D:
Destillation, E: Extraktion).
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Abb. 3.19: Exergieverluste für eine reine destillative Auftrennung und eine destillative Auftren-
nung mit vorgeschalteter Extraktion.
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3.6 Beispielprozess
In den vorherigen Abschnitten wurden die Exergieverluste isoliert für einzelne Grundoperationen
betrachtet. Verfahrenstechnische Prozesse bestehen in der Regel aus mehreren miteinander ver-
schalteten Grundoperationen. In diesem Abschnitt werden die Exergieverluste eines einfachen
Prozesses untersucht, der auf die wesentlichen Elemente reduziert wird. Aus der Exergieana-
lyse eines solchen Prozesses werden allgemeine Aussagen und günstige Randbedingungen für
die Struktur von Syntheserouten und Prozessen abgeleitet, die einen niedrigen Exergieverlust
begünstigen. Das Fließbild des Prozesses ist in Abb. 3.20 dargestellt. Der Prozess besteht aus
einem Reaktor, einer Trenneinheit zur Isolierung des Produkts und einer Rückführung der nicht
umgesetzten Edukte.
Abb. 3.20: Einfacher Prozess bestehend aus Reaktor (R), Destillation (D) und Rückführung (rec).
Der Gesamtexergieverlust des Prozesses ergibt sich aus der Summe der einzelnen Exergieverluste:
Eloss = Eloss,R +Eloss,D +Eloss,rec . (3.39)
In dem Reaktor wird ein Stoff A zu einem Stoff B nach
A
 B (3.40)
bis zum Gleichgewichtsumsatz umgesetzt, wobei A das Edukt und B das Produkt darstellt. Die
Exergieverluste im Reaktor Eloss,R beschränken sich auf die chemische Exergie. Die Trenneinheit
ist als Rektifikationskolonne modelliert, die an dem Betriebspunkt mit einem minimalen Rück-
laufverhältnis arbeitet. Bei der Wärmeübertragung am Kopf und am Sumpf der Kolonne treten
Verluste an physikalischer Exergie auf, die in Summe mit Eloss,D bezeichnet werden. Die Trennung
des Gemisches erfolgt vollständig, so dass am Kopf und am Sumpf Reinstoffe vorliegen. Die
relative Flüchtigkeit α wird konstant auf 1,2 gesetzt, wodurch ein Gemisch charakterisiert wird,
das noch gut destillativ zu trennen ist. Das nicht umgesetzte Edukt wird zurück in den Reaktor
geführt und steht somit für eine weitere Nutzung zur Verfügung. Der exergetische Aufwand
für die Rückführung hinsichtlich Druck- und Temperaturanpassungen sowie stofflicher Verluste
wird überschlägig mit 0,5MJ/kg abgeschätzt und dem Term Eloss,rec zugeordnet. Dies entspricht
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beispielsweise der Kompression eines Gases mit einer geringen molaren Masse von 1 auf 10bar
oder einem stofflichen Verlust eines Stoffes mit einer chemischen Exergie von 15 MJ/kg von rund
3%. Die Stoffdaten, die für die Berechnung der Exergieströme und -verluste benötigt werden,
orientieren sich hinsichtlich Siedepunkte, Wärmekapazitäten und Verdampfungsenthalpien an
einem Ethanol-Wasser-Gemisch (AIChE, 2010). Die Wahl fällt auf Ethanol und Wasser, da Etha-
nol ein typisches Produkt aus Biomasse und die Auftrennung aus wässrigen Lösungen üblich in
biobasierten Prozessen ist.
In Abb. 3.21 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) des Beispielprozesses aufgetragen über
die freie Reaktionsenthalpie. Die freie Reaktionsenthalpie bestimmt die Lage des chemischen
Gleichgewichts und ist somit maßgeblich für den Gleichgewichtsumsatz einer Reaktion verant-
wortlich, wie in Abb. 3.8 dargestellt. Der Gleichgewichtsumsatz der Reaktion ist hoch, wenn die
freie Reaktionsenthalpie negativ oder schwach positiv ist. Ist die freie Reaktionsenthalpie hingegen
positiv, ist der Gleichgewichtsumsatz gering. Bei negativer und schwach positiver freier Reaktions-
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Abb. 3.21: Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) über die freie Reaktionsenthalpie für den generi-
schen Prozess (Frenzel et al., 2013a).
enthalpie sind die produktbezogenen Exergieverluste moderat. Die hohen Gleichgewichtsumsätze
in diesem Bereich führen zu einer einfachen Trennung und kleinen Rückführungsströmen. Mit
steigender freier Reaktionsenthalpie steigt der Aufwand für Trennung und Rückführung aufgrund
des sinkenden Umsatzes exponentiell an.
In Abschnitt 3.4 wurde bereits gezeigt, dass die Exergieverluste in einem isoliert betrachteten
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Reaktor gering sind, wenn die freie Reaktionsenthalpie positiv ist. Ist der Reaktor wie in diesem
Beispiel hingegen in einem vollständigen Prozess eingegliedert, zeigt sich, dass die Exergieverluste
für die Produktaufbereitung und Rückführung in diesem Fall die Verluste im Reaktor deutlich
übertreffen. Um hohe Exergieverluste zu vermeiden, müssen also niedrige Umsätze und somit
positive freie Reaktionsenthalpien vermieden werden.
Ist der Gleichgewichtsumsatz bei Umgebungstemperatur zu niedrig, lässt sich dieser durch eine
Erhöhung der Reaktionstemperatur steigern. Die Gesamtexergieverluste für den Beispielprozess
sind in Abb. 3.22 für verschiedene Temperaturen dargestellt. Die Ergebnisse zeigen, dass sich
durch höhere Temperaturen zwar die Exergieverluste reduzieren lassen, der grundsätzliche Verlauf
der Exergieverluste aber auch bei höheren Temperaturen vergleichbar ist.
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Abb. 3.22: Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) über die freie Reaktionsenthalpie für den generi-
schen Prozess für verschiedene Reaktortemperaturen (Frenzel et al., 2013a).
Gl. 3.40 impliziert, dass ausschließlich die Stoffe A und B im Reaktionsgemisch auftreten. Oft sind
an chemischen Reaktionen allerdings weitere Stoffe beteiligt. Es kann zudem zu Nebenreaktionen
kommen und hohe Temperaturen begünstigen Folgereaktionen oder führen zu einem Zerfall
der Produkte. Es sind also gewöhnlich weitere Stoffe in einem chemischen Prozess vorhanden,
die im Downstreaming-Prozess abgetrennt werden müssen, wodurch typischerweise weiterer
Exergieeinsatz vonnöten ist. Um die Auswirkungen von zusätzlichen im System vorhandenen
Stoffen abschätzen zu können, werden die Exergieverluste von weiteren Beispielreaktionen
untersucht, die in Tab. 3.1 dargestellt sind.
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Die Reaktionen unterscheiden sich dahingehend, dass ein zusätzliches Edukt benötigt wird und
bzw. oder ein Abfallprodukt entsteht, wodurch die eingesetzten Edukte nicht mehr vollständig im
Hauptprodukt aufgehen. Bei den Stoffen A und B wird weiterhin davon ausgegangen, dass sie als
Flüssigkeiten vorliegen und ebenso wie Wasser destillativ voneinander getrennt werden können.
Die Stoffdaten orientieren sich hier bei Stoff A an 1,2-Ethandiol und bei Stoff B an Ethanol. Bei
den Gasen Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid wird die Annahme getroffen, dass sie vollständig
ohne Exergieverluste aus dem flüssigen Gemisch abgetrennt werden können, das den Reaktor
verlässt. So liegen am Ende der Trennsequenz alle Stoffe im System als Reinstoffe vor und die
nicht umgesetzten Edukte können zurückgeführt werden.
Reaktion Auftrennung
A
 B A und B durch eine Rektifikation
A
 B (in 80wt-% H2O) B sowie A und H2O durch eine Rektifikation
A+H2
 B H2 durch Flash, A und B durch Rektifikation
A+H2
 B+H2O H2 durch Flash, A, B und H2O durch zwei Rektifikationen
A
 B+CO2 CO2 durch Flash, A und B durch Rektifikation
Tab. 3.1: Beispielreaktionen zur Bestimmung des Exergieverlustes in einfachen Prozessen.
In Abb. 3.23 ist der Gleichgewichtsumsatz für diese Beispielreaktionen dargestellt, wobei die je-
weilige freie Reaktionsenthalpie bei Standardbedingungen für diese prinzipiellen Untersuchungen
variiert wird. Ähnlich wie in Abb. 3.8 zeigt sich auch hier ein hoher Gleichgewichtsumsatz bei ne-
gativer oder schwach positiver freier Reaktionsenthalpie und ein geringer Gleichgewichtsumsatz,
wenn die freie Reaktionsenthalpie deutlich positiv ist.
In Abb. 3.24 ist der Gesamtexergieverlust für die Beispielreaktionen über die freie Reaktionsenthal-
pie dargestellt. Der prinzipielle Verlauf der Exergieverluste ist für diese betrachteten Reaktionen
vergleichbar und korrespondiert zu den Gleichgewichtsumsätzen nach Abb. 3.23. Auffällig ist der
Unterschied der Reaktion A
 B, die einmal ohne Lösungsmittel und einmal in einer 80wt-%
wässrigen Lösung durchgeführt wird. Die Gleichgewichtsumsätze sind in beiden Fällen identisch,
dennoch ist der Gesamtexergieverlust in der Reaktion, die in der wässrigen Lösung abläuft, deut-
lich höher als bei der Reaktion ohne Lösungsmittel. Der Grund dafür ist, dass auch bei negativer
freier Reaktionsenthalpie und hohen Gleichgewichtsumsätzen die Produktkonzentration durch
den hohen Wasseranteil niedrig ist und die Produktabtrennung somit exergetisch aufwendig wird.
Eine Variation weiterer Stoffdaten wie Siedetemperatur, Verdampfungsenthalpie und relativer
Flüchtigkeit zeigt, dass in allen Fällen der qualitative Verlauf der Exergieverlustkurven erhalten
bleibt und die Aussage über die Vermeidung positiver freier Reaktionsenthalpie bei der Wahl
einer Syntheseroute deshalb allgemein Bestand hat.
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3 Exergetische Berechnungen verfahrenstechnischer Grundoperationen
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Abb. 3.23: Gleichgewichtsumsatz der Beispielreaktionen aus Tab. 3.1.
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Abb. 3.24: Gesamtexergieverluste der Beispielreaktionen aus Tab. 3.1.
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In Kapitel 2.1 wurden die Unterschiede zwischen Erdöl und Biomasse hinsichtlich ihrer Förderung
bzw. Gewinnung, ihrer chemischen Struktur und daraus resultierenden unterschiedlichen Eigen-
schaften herausgearbeitet. Es stellt sich nun die Frage, welche Auswirkungen diese Unterschiede
auf das ökonomische Potenzial der biogenen Syntheserouten haben. Für eine Untersuchung
dieser Fragestellung muss die gesamte Wertschöpfungskette von der Produktion der Biomasse
bis zu den Endprodukten betrachtet werden. Bei der Betrachtung müssen ebenfalls anfallende
Nebenprodukte sowie zusätzlich benötigte Edukte und Hilfsstoffe berücksichtigt werden. Die
Wertschöpfungskette zur stofflichen Nutzung von Biomasse ist in Abb. 4.1 vereinfacht dargestellt.
Die Wertschöpfungskette gliedert sich in drei Teile. Zunächst wird Biomasse im ersten Teil
in einem landwirtschaftlichen Prozess angebaut und geerntet. Im zweiten Teil werden aus der
Biomasse verwertbare Bestandteile gewonnen, die dann im dritten Teil in einem oder mehreren
biotechnologischen oder chemischen Prozessen in das gewünschte Endprodukt umgewandelt
werden.
Im ersten Teil dieses Kapitels wird die Vorkette biobasierter Präkursoren untersucht, die den land-
wirtschaftlichen Prozess und die unterschiedlichen Technologien zur Gewinnung der Präkursoren
umfasst. Im zweiten Teil werden die Implikationen auf die Syntheserouten untersucht, die aus der
Vorkette und der unterschiedlichen chemischen Struktur von Biomasse gegenüber Erdöl resultie-
ren. Darauf aufbauend werden dann repräsentative Syntheserouten ausgewählt. Die Einschätzung
des ökonomischen Potenzials dieser Syntheserouten wird mithilfe von Exergieanalysen ermittelt
und ist Gegenstand von Kapitel 5.
4.1 Vorkette biobasierter Präkursoren
Als Vorkette werden in dieser Arbeit die Prozessschritte bezeichnet, die zur Gewinnung der
Präkursoren aus Biomasse nötig sind. Wie in Kapitel 2.1 dargestellt, gibt es verschiedene Sorten
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Landwirtschaft
biotechnologische bzw. chemische 
Prozesse
Isolierung der Präkursoren
Präkursoren
Kraftstoffe
Düngemittel
Sonnenlicht
Biomasse
weitere Edukte
Hilfsmittel
el. Energie
Wärme/Kälte
chemische Produkte
Neben-
produkte
Abb. 4.1: Vereinfachte Darstellung der Wertschöpfungskette zur stofflichen Nutzung von Biomas-
se.
Biomasse, die mit unterschiedlichen Technologien stofflich genutzt werden können. In dieser
Arbeit werden die biogenen Rohstoffe in drei Gruppen unterteilt. Es handelt sich dabei um
stärkehaltige, ölhaltige und lignocellulosehaltige Rohstoffe. Aus jeder Rohstoffgruppe wird ein
repräsentativer Rohstoff ausgewählt, dessen stoffliche Nutzung untersucht wird. Aus diesen
Rohstoffen können die Präkursoren über unterschiedliche Technologien gewonnen werden, deren
Grundprinzipien in Kapitel 2.1 erläutert sind. Eine Übersicht mit welcher Technologie und aus
welchen Rohstoffen die jeweiligen Präkursoren gewonnen werden, ist in Tab. 4.1 dargestellt.
Bei den Präkursoren handelt es sich um Glucose, Pflanzenöl und Synthesegas. Glucose wird
hier zum einen aus dem stärkehaltigen Rohstoff Weizen gewonnen, einer Getreideart, die zur
Familie der Süßgräser gehört und weltweit verbreitet ist. Zum anderen wird die Gewinnung von
Glucose aus dem ligncellulosehaltigen Rohstoff Holz untersucht. Als ölhaltiger Rohstoff wird
Raps gewählt, der insbesondere in Europa Verbreitung findet. Wie in Kapitel 2.1 beschrieben,
sind die Hauptbestandteile des Rapsöls Triglyceride der Ölsäure, weshalb Pflanzenöl hier mit
Triolein angenähert wird. Eine Vergasung von Holz führt zum Präkursor Synthesegas.
Um die verwertbaren Präkursoren zu erhalten, werden Hilfsstoffe, landwirtschaftliche Maschi-
nen und verfahrenstechnische Grundoperationen benötigt, deren Einsatz mit Exergieverlusten
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Rohstoffgruppe repräsentativer
Rohstoff
Präkursor Technologie
stärkehaltige Rohstoffe Weizen Glucose Biomassenutzung
1. Generation
ölhaltige Rohstoffe Raps Pflanzenöl Biomassenutzung
1. Generation
lignocellulosehaltige Rohstoffe Holz Glucose Biomassenutzung
2. Generation
lignocellulosehaltige Rohstoffe Holz Synthesegas Vergasung
Tab. 4.1: Rohstoffe und Präkursoren.
verbunden ist. Die Exergieverluste, die innerhalb der Vorkette entstehen, werden im Folgenden
quantifiziert und den jeweiligen Wertschöpfungsketten zugeordnet. Die Berechnung der Exer-
gieverluste basiert auf Prozessbeschreibungen und Betriebsbedingungen aus der Literatur. Für
fehlende Angaben wurden exergetisch vorteilhafte Annahmen verwendet, wodurch die hier an-
gegebenen Gesamtexergieverluste eine Abschätzung nach unten darstellen. Die vollständigen
Annahmen für die folgenden Berechnungen sowie Ergebnisse der einzelnen Prozessschritte sind
im Anhang 8.3 aufgeführt.
Wird der Rohstoff durch einen landwirtschaftlichen Prozess gewonnen, kommt es durch die
Bewirtschaftung der Felder, dem Transport der Biomasse und der zugeführten Hilfsstoffe zu
Exergieverlusten. Für die Bewirtschaftung der Felder und den Transport der Biomasse wird
Dieselkraftstoff benötigt. Aktuell handelt es sich dabei oft um Diesel, der auf Erdöl basiert.
Insbesondere in einer nachhaltig agierenden chemischen Industrie müssen bereits die Rohstoffe
nachhaltig gewonnen werden. Aus diesem Grund wird hier Biodiesel auf Rapsbasis als Kraftstoff
verwendet (Talens et al., 2007). Bei den Hilfsstoffen ist die Produktion von Stickstoffdüngern mit
den höchsten Exergieeinsätzen verbunden (Frenzel, 2009, Hintzsche, 2011). Die Exergieverluste
für die Diesel- und Düngemitteleinsätze sind inkl. ihrer jeweiligen Vorketten für die Produktion
in Tab. 4.2 dargestellt.
Rohstoff Exergieverluste in MJ/(kgFrischmasse)
Dieseleinsatz Stickstoffeinsatz Summe
Weizen 0,52 0,56 1,08
Raps 0,95 1,18 2,13
Holz 0,23 0,12 0,35
Tab. 4.2: Exergieverluste durch landwirtschaftliche Gewinnung von Weizen, Raps und Holz
auf Basis von Frenzel (2009) für die Einsatzmengen von Diesel und Stickstoffdünger,
Hintzsche (2011) für die Exergieverluste bei der Stickstoffdüngerherstellung und Talens
et al. (2007) für die Exergieverluste bei der Herstellung von Diesel.
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Die aufgeführten Exergieverluste für die landwirtschaftlichen Prozesse sind als Richtwerte zu
verstehen, da sie Schwankungen unterworfen sind. So hängt der Exergieverlust durch den Trans-
port der Biomasse von der Entfernung vom Hof zum weiterverarbeitenden Betrieb ab und die
Menge an zugeführtem Stickstoffdünger u. a. von der Fruchtfolge und den regionalen Gege-
benheiten. Insbesondere für lignocellulosehaltige Rohstoffe können die Exergieverluste je nach
Herkunft des Rohstoffs deutlich von den Werten aus Tab. 4.2 abweichen. Wird als lignocellulose-
haltiger Rohstoff beispielsweise Straßenbegleitgrün verwendet, kommt einerseits kein spezieller
Stickstoffdünger zum Einsatz, andererseits kann der spezifische Dieselbedarf höher sein.
Dem landwirtschaftlichen Prozess schließen sich Prozessschritte an, in denen die Präkursoren aus
der Biomasse isoliert werden. Die Prozessschritte hängen im Wesentlichen von der verwendeten
Technologie ab und weniger vom konkreten Rohstoff. Die berechneten Exergieverluste für die
Isolierung der Präkursoren sind also grundsätzlich auf andere Rohstoffe der gleichen Rohstoff-
gruppe übertragbar, wenn das gleiche Verfahren zum Aufschluss der Biomasse verwendet wird.
Wenn nicht anders angegeben, handelt es sich bei den folgenden Exergieverlusten um minimale
Abschätzungen auf Basis von Reaktions- und Prozessparametern aus Literaturangaben.
Der erste Präkursor ist Glucose, die aus stärke- oder lignocellulosehaltigen Rohstoffen gewon-
nen wird. Die Gewinnung wird in drei Prozessschritte unterteilt, die exergetisch relevant sind:
Zerkleinerung, Trocknung und Hydrolyse. Die Zerkleinerung der Biomasse zählt zu den me-
chanischen Vorbehandlungen und verbessert den Massen- und Wärmetransfer bei den darauf-
folgenden Prozessschritten (Schell und Harwood, 1994). Cadoche und Lopez (1989) ermit-
teln für eine hinreichende Zerkleinerung des Holzes einen realen Exergiebedarf von bis zu
0,47 MJ/(kgFrischmasse). Für weichere Materialien, wie beispielsweise Weizen, ist der Exer-
giebedarf für die Zerkleinerung mit 0,19 MJ/(kgFrischmasse) geringer (Mani et al., 2004). Im
Anschluss an die Zerkleinerung wird die Biomasse getrocknet. Eine Möglichkeit zur technischen
Umsetzung ist die Trocknung mit heißer Luft (Amos, 1998, Rönsch, 2011). Für Holz ergibt
sich für die Trocknung ein Exergieverlust von 0,46 MJ/(kgFrischmasse). Für Weizen wird nach
Mojovic et al. (2006) eine niedrigere Endfeuchte benötigt, wodurch die Exergieverluste auf
0,60 MJ/(kgFrischmasse) ansteigen. Der dritte Prozessschritt zur Gewinnung von Glucose ist die
Hydrolyse, wobei Polysaccaride unter der Zugabe von Wasser zu Monosacchariden aufgespalten
werden, wie beispielsweise Stärke zu Glucose:
(C6H10O5)p + pH2O→ pC6H12O6 , (4.1)
wobei mit p der Polymerisierungsgrad bezeichnet wird. Die eigentliche Hydrolyse von Stärke
zu Glucose läuft vollständig ab und wird bei einer moderaten Temperatur durchgeführt, die
dem Temperaturoptimum der Enzyme entspricht (Kaltschmitt et al., 2009). Dabei werden Exer-
gieverluste in Höhe von 0,63 MJ/(kgGlucose) verursacht. Für die Isolierung von Glucose aus
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Weizen als Beispiel für die Biomassenutzung der ersten Generation ergibt sich somit insgesamt
ein Exergieverlust in Höhe von 1,84 MJ/(kgGlucose).
Für die Hydrolyse von lignocellulosehaltigen Rohstoffen sind im Gegensatz zur Hydrolyse von
Stärke mehrstufige Verfahren vonnöten (Hamelinck et al., 2005, Sun und Cheng, 2002). Hier wird
eine Vorbehandlung mit heißem Wasser (liquid hot water) ausgewählt, der sich eine enzymatische
Hydrolyse anschließt (Laser et al., 2002). Die Ausbeuten sind bei diesem Verfahren hoch, es
fallen keine Abfallströme an und es werden keine umweltschädlichen zusätzlichen Lösungsmittel
benötigt. Aufgrund der Struktur der Lignocellulose entstehen durch die Hydrolyse von lignocellu-
losehaltigen Rohstoffen verschiedene Zucker, wobei C5-Zucker hier mit Xylose und C6-Zucker
mit Glucose angenähert werden. Da für die anschließenden Syntheserouten nur Glucose eingesetzt
wird, wird Xylose als Nebenprodukt behandelt und die Exergieverluste werden entsprechend der
Massenanteile alloziert. Die mehrstufige Hydrolyse von Cellulose und Hemicellulose mit flüssi-
gem, heißen Wasser kombiniert mit einem enzymatischen Aufschluss ist mit Exergieverlusten
in Höhe von 1,58 MJ/(kgGlucose) verbunden. Für die Isolierung von Glucose aus Holz ergibt
sich somit insgesamt ein Exergieverlust in Höhe von 4,02 MJ/(kgGlucose). Die Exergieverluste
bei der Biomassenutzung der zweiten Generation sind also deutlich höher als bei der ersten
Generation.
Der zweite Präkursor ist Pflanzenöl, das aus Raps gewonnen wird. Eine Zerkleinerung der Raps-
körner ist im Gegensatz zu den anderen biobasierten Rohstoffen nicht notwendig (Dunford,
2008). Nach einer Trocknung wird ein Großteil des Pflanzenöls mechanisch aus den Rapskörnern
gepresst. Das in der sogenannten Miscella verbliebende Pflanzenöl wird mit einem organischen Lö-
sungsmittel extrahiert (Kaltschmitt et al., 2009). Das mit Pflanzenöl beladene Lösungsmittel wird
im Anschluss destillativ aufbereitet, wodurch weitere Exergieverluste entstehen. Insgesamt ist die
Gewinnung von Pflanzenöl aus Raps mit Exergieverlusten in Höhe von 1,30 MJ/(kgPflanzeno¨l)
verbunden.
Der dritte Präkursor ist Synthesegas, einem Gemisch, das hauptsächlich aus Kohlenstoffmonoxid
und Wasserstoff besteht. Synthesegas wird mittels Vergasung unter Anwesenheit eines Oxidations-
mittels aus Biomasse hergestellt. Hier wird exemplarisch der Einsatz von Holz als Rohstoffquelle
untersucht. Vor der Vergasung wird das Holz zerkleinert und getrocknet (Tijmensen et al., 2002).
Es wird angenommen, dass die Exergieverluste für die Zerkleinerung und Trocknung von Holz
für die Synthesegasherstellung identisch sind zu den korrespondierenden Prozessschritten bei
dem Aufschluss von Holz für die Hydrolyse. Im Anschluss wird die Biomasse bei Temperaturen
von 800 ◦C und einem Druck von 10 bar mit Wasserdampf als Oxidationsmittel nach folgenden
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Präkursor Exergieverluste in MJ/(kgPra¨kursor)
landwirtschaftlicher Isolierung der Summe
Prozess Präkursoren
Glucose aus Weizen 1,66 1,84 3,50
Pflanzenöl aus Raps 5,94 1,30 7,24
Glucose aus Holz 0,93 4,02 4,95
Synthesegas aus Holz 0,72 12,84 13,56
Tab. 4.3: Exergieverluste durch die Vorkette zur Gewinnung der Präkursoren.
Reaktionsgleichungen vergast:
C+CO2→ 2CO , (4.2)
C+H2O→ H2 +CO , (4.3)
C+2H2O→ CH4 . (4.4)
Das entstehende Methan wird im Anschluss bei 1000 ◦C und 20 bar in einem zweiten Reaktor
weiter zu Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid umgewandelt:
CH4 +H2O−−→ CO+3H2 . (4.5)
Weitere Verunreinigungen werden im sogenannten Rectisol-Verfahren entfernt (Hochgesand,
1970). Mit diesem Verfahren werden Verunreinigungen, wie beispielsweise Kohlenstoffdioxid, bei
hohen Drücken und niedrigen Temperaturen mit Methanol herausgewaschen. Der Exergieverlust
für den Prozess der Synthesegasherstellung aus zerkleinertem und getrocknetem Holz beträgt
10,67 MJ/(kgSynthesegas), wobei die hohen Verluste durch die Vergasungsreaktionen verursacht
werden. In Summe betragen die Exergieverluste für die Gewinnung von Synthesegas aus Holz
12,84 MJ/(kgSynthesegas).
Eine Zusammenfassung der Exergieverluste durch die gesamte Vorkette ist in Tab. 4.3 darge-
stellt. Die Exergieverluste in Tab. 4.3 sind auf ein Kilogramm des jeweiligen Präkursors bezogen.
Da bei der Weiterverarbeitung der biogenen Frischmasse die stoffliche Ausbeute aufgrund von
Wasser und anderen Bestandteilen gering ist, ist der spezifische Exergieverlust für den landwirt-
schaftlichen Prozess im Vergleich zu Tab. 4.2 größer, wenn dieser auf den Präkursor bezogen
wird.
Es zeigt sich, dass die Gesamtexergieverluste bei der Gewinnung von Glucose aus Weizen deutlich
geringer sind als die Exergieverluste, die entstehen, wenn Glucose aus Holz gewonnen wird.
Zwar ist der landwirtschaftliche Prozess zum Anbau von Weizen mit höheren Exergieverlusten
verbunden als der Anbau von Holz, allerdings ist die Isolierung der Glucose aus Weizen aufgrund
der einfacheren Hydrolyse weniger exergie-intensiv als aus Holz. Synthesegas ist zwar vielseitig
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für weitere Reaktionen einsetzbar, dieser Vorteil wird allerdings durch Exergieverluste bei der
Erzeugung erkauft, die im Vergleich zur Gewinnung von Glucose um ein Vielfaches höher sind.
Die Exergieverluste, die durch die Bereitstellung der Präkursoren anfallen, werden im Folgenden
als Rohstoffrucksäcke bezeichnet. Da die Präkursoren als Ausgangsstoff für weitere Synthesen
dienen, fließen die Rohstoffrucksäcke mit in die Berechnung des Gesamtexergieverlustes für eine
Syntheseroute ein.
4.2 Chemische und biotechnologische Syntheserouten
Im nächsten Schritt der Wertschöpfungskette nach Abb. 4.1 werden aus den Präkursoren über
chemische und biotechnologische Umwandlungen Endprodukte hergestellt. Es wird nun unter-
sucht, wie sich die zahlreichen, grundsätzlich möglichen Syntheserouten strukturieren lassen, um
so allgemeine Aussagen über das ökonomische Potenzial von Syntheserouten ableiten zu können.
Sowohl die Präkursoren als auch die Endprodukte unterscheiden sich in ihrer chemischen Zusam-
mensetzung. Biobasierte Rohstoffe unterscheiden sich von ihren fossilen Pendants u. a. durch
ein deutlich höheres O:C-Verhältnis. In Abb. 4.2 ist die massenbezogene Zusammensetzung von
biobasierten (Vierecke) und fossilen Rohstoffen (Dreiecke) dargestellt. Fossile Rohstoffe bestehen
fast ausschließlich aus Kohlenstoff und Wasserstoff. Biobasierte Rohstoffe wie die Kohlenhydrate
Cellulose, Hemicellulose und Glucose bestehen hingegen bis zu 50wt-% aus Sauerstoff.
Die dargestellten konventionellen Kunststoffe, deren schwarze Kreise proportional zum jährlichen
europäischen Produktionsvolumen sind, werden heute typischerweise aus fossilen Rohstoffen
hergestellt (PlasticsEurope, 2012). Hier zeigt sich, dass die Zusammensetzung dieser Kunststoffe
ihren Rohstoffen sehr ähnlich ist und sowohl die Kunststoffe als auch die fossilen Rohstoffe
größtenteils keinen Sauerstoff enthalten. Insbesondere die Massenkunststoffe Polyethylen, Po-
lystyrol und Polypropylen, die aus Erdöl hergestellt werden und über 55% der europäischen
Kunststoffnachfrage decken, sind praktisch sauerstofffrei (PlasticsEurope, 2012). Werden die
sauerstoffhaltigen Kohlenhydrate Cellulose, Hemicellulose und Glucose als Rohstoff eingesetzt,
um konventionelle Kunststoffe zu produzieren, muss das O:C-Verhältnis im Verlauf der Umset-
zung angepasst werden. Die stofflichen Anpassungen sind geringer, wenn sich die Zielprodukte
und Rohstoffe hinsichtlich ihrer Zusammensetzung ähnlicher sind. Es gibt zwei Ansätze, um die
stofflichen Anpassungen möglichst gering zu halten: Zum einen können alternative Rohstoffe
verwendet werden, die wenig Sauerstoff enthalten und somit heutigen Produkten ähnlicher sind.
Zum anderen können sauerstoffhaltige Produkte angestrebt werden, die den typischen biobasierten
Rohstoffen ähnlicher sind.
Eine Option des ersten Ansatzes ist die Nutzung von Lignin oder Pflanzenöl, die beide einen
geringen Sauerstoffanteil aufweisen und sich in diesem Punkt nur wenig von heutigen Rohstoffen
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Abb. 4.2: Massenbezogene C:H:O-Zusammensetzung fossiler (Dreiecke) und biobasierter (Qua-
drate) Rohstoffe sowie fossiler (Kreise) und biobasierter (Sterne) Endprodukte (PET:
Polyethylenterephthalat, PHB: Polyhydroxybuttersäure, PLA: Polymilchsäure). Der
Durchmesser der Kreise ist proportional zum jährlichen europäischen Produktionsvolu-
men (PlasticsEurope, 2012).
und Produkten unterscheiden. Die Depolymerisierung und die selektive Nutzung von definierten
Bestandteilen des Lignins ist allerdings komplex (Azadi et al., 2013). Triglyceride aus Pflanzenöl
werden hingegen heute bereits großtechnisch zur Herstellung von Biodiesel eingesetzt (Balat und
Balat, 2008). Beispiele für den zweiten Ansatz, die Anpassung der Produkte an die Rohstoffe hin-
sichtlich ihrer Zusammensetzung, sind Polyethylenterephthalat und neue biobasierte Kunststoffe,
wovon in Abb. 4.2 exemplarisch Polymilchsäure und Polyhydroxybuttersäure dargestellt sind.
Diese Polymere weisen einen relativ hohen Sauerstoffanteil auf.
Um aus einem Rohstoff ein Endprodukt herzustellen, sind also stoffliche Anpassungen notwen-
dig, die davon abhängen, wie sehr sich Rohstoffe und Endprodukte in ihrer Zusammensetzung
unterscheiden. Es stellt sich die Frage, welche Auswirkungen diese notwendigen stofflichen
Anpassungen auf das ökonomische Potenzial einer Syntheseroute haben. Mit dem Exergiekonzept
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steht ein thermodynamisch fundierter Indikator für das ökonomische Potenzial einer Syntheserou-
te zur Verfügung. Die stofflichen Anpassungen werden in diesem Konzept durch die chemische
Exergie abgebildet. Dabei erfasst die chemische Exergie nicht nur die Auswirkungen der stoff-
lichen Zusammensetzung, sondern auch die Auswirkungen der Molekülstruktur. Da zudem ihr
absoluter Wert in der Regel höher ist als der Wert der physikalischen oder Mischungsexergie,
wird die chemische Exergie hier als Indikator für die stofflichen Anpassungen einer Syntheseroute
herangezogen. In Abb. 4.3 ist die chemische Exergie von Erdöl, biobasierten Rohstoffen sowie
von heutigen konventionellen und biobasierten Polymeren dargestellt. Zusätzlich ist die chemische
Exergie von typischen weiteren Edukten bzw. Nebenprodukten abgebildet.
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Abb. 4.3: Chemische Exergie von Erdöl, biobasierten Rohstoffen und zusätzlicher Edukte so-
wie heutigen und biobasierten Polymeren (PP: Polypropylen, PE: Polyethylen, PS:
Polystyrol, PA: Polyamid, PC: Polycarbonat, PET: Polyethylenterephthalat, PVC: Poly-
vinylchlorid, PHB: Polyhydroxybuttersäure, PLA: Polymilchsäure).
Es zeigt sich, dass die chemische Exergie der biobasierten Präkursoren Glucose, Pflanzenöl und
Synthesegas unterschiedlich ist. Aufgrund der hohen chemischen Exergie von Pflanzenöl relati-
viert sich der spezifische Rohstoffrucksack aus Tab. 4.3 im Vergleich zu den Rohstoffrucksäcken
von Glucose. Im Gegensatz zu Pflanzenöl weist Synthesegas eine niedrige chemische Exergie,
aber einen hohen Rohstoffrucksack auf. Die Prozesse, in denen Synthesegas als Rohstoff einge-
setzt wird, um ein bestimmtes Endprodukt herzustellen, müssen hinsichtlich des Exergieverlustes
also deutlich besser sein und den Rohstoff effizienter nutzen als vergleichbare Prozesse, die auf
Glucose oder Pflanzenöl basieren.
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Ethen, das hier als Beispiel für eine typische erdöl-basierte Grundchemikalie ausgewählt wurde,
weist eine hohe chemische Exergie auf, die mit der von Erdöl vergleichbar ist. Die chemische
Exergie der dargestellten erdöl-basierten Polymere liegt ebenfalls auf diesem hohen Niveau. Bei
Syntheserouten dieser Art ist die chemische Exergie von allen beteiligten Hauptkomponenten
also ähnlich. Die chemische Exergie der biobasierten Präkursoren Glucose und Synthesegas ist
hingegen deutlich geringer als die von konventionellen Produkten. Diese Differenz muss im
Verlauf einer solchen Syntheseroute also überbrückt werden. Es gibt allerdings auch Polymere,
deren chemische Exergie auf dem gleichen niedrigen Niveau von Glucose und Synthesegas
liegt. Der Verlauf dieser Syntheserouten ist also mit dem Verlauf von klassischen erdöl-basierten
Syntheserouten vergleichbar.
Es sind also verschiedene Verläufe von Syntheserouten möglich, die sich anhand der chemi-
schen Exergie der beteiligten Stoffe charakterisieren lassen. Es wird nun untersucht, welche
grundsätzlichen Verläufe denkbar sind und welche thermodynamischen Rahmenbedingungen
für diese Syntheserouten erfüllt sein müssen. In diesem Zusammenhang stellt sich zunächst die
Frage, wovon die chemische Exergie eines Stoffes abhängt. Ein Vergleich der chemischen Exergie
der Stoffe nach Abb. 4.3 mit ihrem Sauerstoffgehalt nach Abb. 4.2 zeigt, dass die chemische
Exergie offensichtlich mit steigendem Sauerstoffgehalt eines Stoffes sinkt. In Abb. 4.4 ist dazu
die chemische Exergie aller Stoffe aus der DIPPR-Datenbank, die Kohlenstoff, Wasserstoff und
Sauerstoff enthalten, aufgetragen über ihren massenbezogenen Sauerstoffanteil.
Es zeigt sich, dass der Zusammenhang zwischen chemischer Exergie und Sauerstoffgehalt annä-
hernd linear ist. Bei Stoffen mit niedrigem Sauerstoffgehalt liegt die chemische Exergie zwischen
40 und 50 MJ/kg. Bei Stoffen, die einen mit Biomasse vergleichbaren Sauerstoffgehalt aufweisen,
liegt die chemische Exergie zwischen 15 und 25 MJ/kg. Die chemische Exergie von volloxidierten
Stoffen ist praktisch null.
Es stellt sich die Frage, welche Rolle die chemische Exergie bei der Entwicklung einer Synthese-
route einnimmt. Nach Gl. 2.14 ist die chemische Exergie eines Stoffes E◦chem,i eng verknüpft mit
der freien Bildungsenthalpie ∆fG◦i und somit auch mit der freien Reaktionsenthalpie ∆RG◦. Der
Einfluss der freien Reaktionsenthalpie auf die Exergieverluste eines Prozesses wurde in Abschnitt
3.6 anhand verschiedener Beispielprozesse untersucht. Nach Gl. 3.18 entspricht für chemische
Reaktionen die Änderung der chemischen Exergie bei Standardbedingungen genau der freien
Reaktionsenthalpie, da sich der Einfluss des stofflichen Umgebungsmodells kompensiert. Ist die
freie Reaktionsenthalpie einer chemischen Reaktion negativ, also die freie Bildungsenthalpie der
Produkte niedriger als die der Edukte, ist der maximal mögliche Umsatz bis zum Gleichgewicht
hoch. Im Gegensatz dazu ist der Gleichgewichtsumsatz niedrig, wenn die freie Reaktionsenthalpie
positiv ist. Ein niedriger Gleichgewichtsumsatz bedeutet, dass das Produkt auch nur in niedriger
Konzentration im Reaktionsgemisch vorliegt. In Abschnitt 3.6 wurde gezeigt, dass in diesen Fällen
die Produktaufbereitung und Eduktrückführung mit hohen Exergieverlusten verbunden sein kann.
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Abb. 4.4: Chemische Exergie von allen Stoffen aus AIChE (2010), die aus Kohlenstoff, Wasser-
stoff und Sauerstoff bestehen und einer linearen Anpassung.
Um hohe Exergieverluste in einem Prozess zu vermeiden, sollten die freien Reaktionsenthalpien
der Reaktionen einer Syntheseroute also möglichst negativ oder schwach positiv sein.
Es gibt zwei Ansätze, um Produkte herzustellen, deren spezifische chemische Exergie höher ist
als die ihres Hauptrohstoffs und die Forderung nach einer negativen bzw. schwach positiven
freien Reaktionsenthalpie in der Regel erfüllen. Dabei wird ausgenutzt, dass bei der Berechnung
der freien Reaktionsenthalpie nach Gl. 3.12 alle an der Reaktion beteiligten Komponenten mit
einbezogen werden. Es muss also entweder ein weiteres exergie-reiches Edukt hinzugegeben
oder ein exergie-armes Nebenprodukt abgespalten werden. Ein Beispiel für ein exergie-reiches
Edukt ist Wasserstoff. Wasserstoff ist ein Sekundärenergieträger, der zuvor durch den Einsatz von
Exergie hergestellt werden muss. Bei volloxidierten Stoffen wie Kohlenstoffdioxid und Wasser
handelt es sich um exergie-arme Stoffe. Die Abspaltung dieser Nebenprodukte führt dazu, dass nur
noch ein Teil des Rohstoffs dem eigentlichen Produkt zur Verfügung steht. Der Rohstoffeinsatz
und die damit einhergehenden Exergieverluste in Form von Rohstoffrucksäcken aus Tab. 4.3
steigen also, wenn exergie-arme Nebenprodukte abgespalten werden. Umgekehrt reduziert sich
die spezifische chemische Exergie, wenn ein Rohstoff mit einem exergie-armen Edukt reagiert
oder ein exergie-reiches Nebenprodukt abgespalten wird. Da in diesen Fällen die benötigte
Menge des Hauptrohstoffs geringer ist, reduziert sich somit auch der Einfluss des entsprechenden
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Rohstoffrucksacks. Für die Berechnung des Rohstoffrucksacks wird eine Masseneffizienz
ηmass =
mproduct
mfeedstock
(4.6)
definiert. Diese Masseneffizienz stellt ein Maß dafür dar, wie gut die eingesetzte Masse des
Rohstoffs mfeedstock im Hauptprodukt mproduct genutzt wird. In der Literatur wird dies auch als
Atomeffizienz bezeichnet (Trost, 1991).
Die ursprüngliche Fragestellung zu Beginn des Kapitels nach den Auswirkungen der unterschied-
lichen stofflichen Zusammensetzungen von Rohstoffen und Produkten auf das ökonomische
Potenzial einer Syntheseroute, kann also darauf zurückgeführt werden, wie groß die Auswirkun-
gen einer Niveauänderung der chemischen Exergie der beteiligten Stoffe auf die Exergieverluste
einer Syntheseroute sind. Zur Untersuchung dieser Fragestellung werden die Syntheserouten
zunächst einem charakteristischen Verlauf zugeordnet. Der Verlauf wird über die chemische
Exergie und dem Sauerstoffgehalt der Rohstoffe und den Produkten sowie möglichen Zwischen-
produkten definiert. Aus den obigen Überlegungen lassen sich so vier charakteristische Verläufe
für Syntheserouten aufstellen:
• Horizontaler Verlauf: Alle Hauptkomponenten einer Syntheserouten haben annähernd die
gleiche chemische Exergie bzw. den gleichen Sauerstoffgehalt.
• Steigender Verlauf: Das Produkt hat im Vergleich zum Rohstoff eine höhere chemische
Exergie bzw. einen geringeren Sauerstoffgehalt.
• Fallender Verlauf: Das Produkt hat im Vergleich zum Rohstoff eine geringere chemische
Exergie bzw. einen höheren Sauerstoffgehalt.
• Erst steigender und dann fallender bzw. erst fallender und dann steigender Verlauf:
Das Produkt hat annähernd die gleiche chemische Exergie bzw. den gleichen Sauerstoffge-
halt wie der Rohstoff. Die Zwischenprodukte sind allerdings so gewählt, dass ihre chemische
Exergie höher und ihr Sauerstoffgehalt niedriger bzw. ihre chemische Exergie niedriger und
ihr Sauerstoffgehalt höher ist.
Es werden nun repräsentative Syntheserouten ausgewählt mit denen die oben dargestellten unter-
schiedlichen Verläufe abgebildet werden können. Im Anschluss werden die Syntheserouten in
Kapitel 5 exergetisch bewertet, um daraus möglichst allgemeine Aussagen für die unterschiedli-
chen Verläufe abzuleiten.
Bei den Rohstoffen der Syntheserouten handelt es sich um die in Tab. 4.1 dargestellten biobasier-
ten Präkursoren Glucose, Pflanzenöl und Synthesegas. Als Endprodukte werden die Polymere
Polyethylen, Polyethylenterephthalat und Polymilchsäure ausgewählt. Polyethylen ist der Kunst-
stoff mit dem weltweit größten Produktionsvolumen. Bei Polyethylenterephthalat handelt es sich
um ein Polyester mit einem ähnlich hohen Produktionsvolumen. Polymilchsäure ist ebenfalls
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ein Polyester, der Polyethylenterephthalat in typischen Anwendungsgebieten substituieren kann
(Bos et al., 2012). Sowohl die Präkursoren als auch die ausgewählten Polymere decken Stoffe mit
unterschiedlicher chemischer Exergie und unterschiedlichem Sauerstoffgehalt ab, weshalb daraus
die obigen charakteristischen Verläufe der Syntheserouten grundsätzlich abbildbar sind. Die grobe
Struktur dieser Syntheserouten ist in Abb. 4.5 anhand der chemischen Exergie dargestellt.
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Abb. 4.5: Struktur der verschiedenen Syntheserouten, charakterisiert anhand der chemischen
Exergie.
Die chemische Exergie von Pflanzenöl ist aufgrund des niedrigen Sauerstoffgehalts hoch. Von
Pflanzenöl können horizontale und fallende Syntheserouten abgeleitet werden, sowie Syntheserou-
ten, die zunächst einen fallenden und dann einen steigenden Verlauf aufweisen. Eine horizontale
Syntheseroute führt über ein sauerstofffreies Zwischenprodukt zu dem sauerstofffreien Polymer
Polyethylen. Alternativ lässt sich Polyethylen aus Pflanzenöl auch über ein sauerstoffhaltiges
Zwischenprodukt herstellen, woraus sich eine Syntheseroute ergibt, deren Verlauf zunächst fal-
lend und dann steigend ist. Eine ausschließlich fallende Syntheseroute führt zu dem Polymer
Polyethylenterephthalat. Aufgrund des hohen Sauerstoffanteils von Polyethylenterephthalat ist
die chemische Exergie geringer als die von Polyethylen.
Die Rohstoffe Glucose und Synthesegas haben eine niedrige chemische Exergie. Daraus lassen
sich Syntheserouten mit steigendem und horizontalem Verlauf aufstellen, sowie Syntheserou-
ten, deren Verlauf zunächst steigend und dann fallend ist. Die biobasierte Syntheseroute zur
Herstellung von Polyethylen aus Glucose bzw. Synthesegas ist durch einen steigenden Verlauf
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gekennzeichnet, da die Zwischenprodukte und das Endprodukt eine höhere chemische Exergie
aufweisen als ihre Rohstoffe. Ein Beispiel für eine Syntheseroute mit einem zunächst steigenden
und dann fallenden Verlauf ist die Herstellung von Polyethylenterephthalat aus Glucose bzw.
Synthesegas. Dies wird erreicht, indem zunächst Zwischenprodukte mit einer hohen chemischen
Exergie hergestellt werden. Diese Zwischenprodukte werden in weiteren Reaktionsschritten wie-
der oxidiert, wodurch die chemische Exergie sinkt. Werden stattdessen die Zwischenprodukte so
gewählt, dass ihre chemische Exergie vergleichbar ist mit der ihrer Rohstoffe, führt dies zu einer
horizontalen Syntheseroute.
Die Polymere Polyethylen und Polyethylenterephthalat basieren auf Monomeren, die heute
typischerweise aus Erdöl hergestellt werden. Da die biobasierten zu den erdöl-basierten Synthe-
serouten im Wettbewerb stehen, werden zu Vergleichszwecken auch Syntheserouten von Erdöl
zu diesen Polymeren untersucht. Der Verlauf der Syntheseroute von Erdöl zu Polyethylen ist
annähernd horizontal, da sowohl Rohstoff und Produkt als auch Zwischenprodukt ähnlich we-
nig Sauerstoff enthalten. Die Syntheseroute von Erdöl zu Polyethylenterephthalat ist aufgrund
des vergleichsweise hohen Sauerstoffgehalts des Polyethylenterephthalats durch einen fallenden
Verlauf gekennzeichnet.
Polymilchsäure ist ein typisches biobasiertes Polymer mit einem hohen Sauerstoffgehalt. Dement-
sprechend hat Polymilchsäure eine vergleichbare chemische Exergie wie Glucose. Da auch die
chemische Exergie des Monomers auf einem ähnlichen Niveau liegt, hat diese Syntheseroute
einen horizontalen Verlauf.
Diese zwölf ausgewählten Syntheserouten decken die unterschiedlichen Verläufe hinsichtlich der
chemischen Exergie ab. Die Struktur der ausgewählten Syntheserouten ist in Tab. 4.4 noch einmal
zusammengefasst dargestellt.
Produkte
PE PET PLA
R
oh
st
of
fe Erdöl horizontal fallend -
Glucose steigend horizontal, steigend/fallend horizontal
Pflanzenöl horizontal, fallend/steigend fallend fallend
Synthesegas steigend steigend/fallend -
Tab. 4.4: Überblick über die ausgewählten Syntheserouten.
Um Aussagen über die unterschiedlichen Verläufe dieser Syntheserouten treffen zu können, wer-
den die ausgewählten Syntheserouten im nächsten Kapitel exergetisch analysiert und miteinander
verglichen.
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Die aufgestellten Syntheserouten aus Kapitel 4 werden in diesem Kapitel mithilfe von Exergiebi-
lanzen bewertet. Die Bewertung verfolgt das Ziel, Strukturen von Syntheserouten zu identifizieren,
die aus exergetischer Sicht vielversprechend erscheinen und somit ein hohes ökonomisches Po-
tenzial aufweisen. Die Syntheserouten werden in zwei unterschiedlichen Detaillierungsstufen
bewertet: Mit einer detaillierten Modellierung werden die Exergieverluste der Syntheserouten
zunächst möglichst genau abgeschätzt. Aus den Ergebnissen werden dann Einflussgrößen identi-
fiziert, die für signifikante Anteile an den Exergieverlusten der Syntheserouten verantwortlich
sind. Daraus wird eine Methodik abgeleitet, die es erlaubt, die Exergieverluste optimistisch abzu-
schätzen, ohne die konkreten Prozesse aufwendig zu modellieren. Die Exergienanalysen beider
Detaillierungsstufen werden in einem Simulationsprogramm namens ExergySim durchgeführt.
Der Aufbau und die Funktionsweise dieses Programms werden im Folgenden erläutert.
5.1 Fließschemasimulationen mit ExergySim
Mit der Toolbox ExergySim (Version 0.90a, Build 288) ist es möglich, stationäre Fließschema-
simulationen von Syntheserouten und chemischen Prozessen durchzuführen. ExergySim wurde
nach den Paradigmen der objektorientierten Programmierung begleitend zu dieser Arbeit mit
Mathworks MATLAB (Version 7.11.0584, R2010b) entwickelt. Die Toolbox unterscheidet sich
von kommerziellen Programmen zur Simulation von Fließschemata durch die direkte Integration
von Exergiebilanzen, weitreichenden Eingriffsmöglichkeiten auf die Modelle und Stoffdaten
sowie automatisierten Methoden zur Auswertung der Ergebnisse.
Syntheserouten werden für eine Bewertung in einzelne Prozesse unterteilt. Die Prozesse werden
in der Toolbox modelliert und zu Syntheserouten verknüpft. Jeder Prozess besteht aus mindestens
einer Grundoperationen und mindestens einem ein- und einem ausgehenden Stoffstrom sowie
ggf. Betriebsmitteln. Der Zusammenhang zwischen diesen einzelnen Elementen ist in Abb. 5.1
schematisch dargestellt. Im Folgenden wird der Aufbau der zugrunde liegenden Klassen erläutert.
Stoffströme werden in der Klasse ESStream abgebildet. In Objekten dieser Klasse werden die
stofflichen Komponenten definiert, die grundsätzlich in dem Prozess vorkommen. Die Komponen-
ten sind Objekte der Klasse ESComponent, in denen neben dem Stoffnamen, der CAS-Nummer
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Abb. 5.1: Aufbau von Syntheserouten in ExergySim.
und der Strukturformel, typische konstante und temperaturabhängige Stoffdaten hinterlegt sind.
Die Stoffdaten stammen aus der Stoffdatenbank AIChE (2010). Durch Angabe der stofflichen
Zusammensetzung sowie Druck und Temperatur lässt sich auf den thermodynamischen Zustand
der Stoffströme schließen.
Die Stoffströme werden verwendet, um Grundoperationen miteinander zu verbinden. In der Tool-
box stehen Grundoperationen zur Einstellung des Temperatur- und Druckniveaus, für chemische
Reaktionen und für die Trennung und Zusammenführung von Gemischen zur Verfügung. Eine
Liste der verfügbaren Grundoperationen ist in Tab. 5.1 dargestellt.
Grundoperation Kategorie Klassenname
Wärmeübertrager Temperatur- und Druckanpassung ESHeatExchanger
Kondensator Temperatur- und Druckanpassung ESCondenser
Verdampfer Temperatur- und Druckanpassung ESEvaporator
Pumpe/Verdichter Temperatur- und Druckanpassung ESPump
Drossel Temperatur- und Druckanpassung ESThrottle
Reaktor chemische Reaktionen ESReactor
Mischer Stromorganisation ESMixer
Stromteiler Stromorganisation ESSplitter
Entspannungsverdampfer Stofftrennung ESFlash
Rektifikation Stofftrennung ESRectification
Extraktion Stofftrennung ESExtraction
Absorption Stofftrennung ESAbsorption
Tab. 5.1: Verfügbare Grundoperationen in der Toolbox ExergySim.
Eine detaillierte Beschreibung der Grundoperationen befindet sich im Anhang 8.1. Die Modelle der
Grundoperationen basieren auf den Gleichungen, die in Kapitel 3 diskutiert wurden. Teilweise sind
für den Betrieb einer Grundoperation weitere Betriebsmittel vonnöten. Pumpen und Verdichter
werden beispielsweise mit elektrischer Energie betrieben, Rektifikationskolonnen benötigen
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hingegen Betriebsmittel für die Wärmeübertragung. Die zur Verfügung stehenden Betriebsmittel
sind in Tab. 5.2 dargestellt.
Betriebsmittel Klassenname
elektrische Energie ESUtilityElectricity
Dampf ESUtilitySteam
Kühlmittel ESUtilityCoolant
allgemeines Wärmeübertragermedium ESUtilityHeatTransfer
isothermes Wärmebad ESUtilityCarnotMachine
Gasflamme ESUtilityGasFlame
Tab. 5.2: Verfügbare Betriebsmittel in der Toolbox ExergySim.
Eine Zusammenschaltung der Grundoperationen führt zu Prozessen. In ExergySim werden Prozes-
se in Nachfahren der abstrakten Klasse ESCustomProcess abgebildet. Dazu werden zunächst
die Struktur des Prozesses, die benötigten Betriebsmittel sowie die ein- und ausgehenden Ströme
festgelegt. Nach der Definition der im System vorhandenen Stoffe und einer Initialisierung der
Grundoperationen und Betriebsmittel kann der Prozess berechnet werden.
Für die Berechnung dieser Art von Simulationen gibt es im Wesentlichen zwei Lösungsansätze:
Den gleichungsorientierten und den blockorientierten Ansatz (Wozny und Wendeler, 2006). Beim
gleichungsorientierten Ansatz wird zunächst ein großes Gleichungssystem aufgestellt, das die
Gleichungen aller Grundoperationen enthält. Dieses Gleichungssystem kann dann mit geeigneten
Algorithmen berechnet werden, die die Struktur der daraus resultierenden dünnbesetzten Matrix
ausnutzen. In diesem Fall werden alle Gleichungen der Modelle simultan gelöst, weshalb sich
der gleichungsorientierte Ansatz durch eine kurze Berechnungszeit auszeichnet. Beim blockori-
entierten Ansatz werden die Gleichungen der Grundoperationen hingegen sequentiell entlang
der Massenflussrichtung gelöst. Treten in einem Prozess Rückführungen auf, erfolgt die Lösung
des Fließschemas ggf. iterativ. Dieser Ansatz ist im Gegensatz zum gleichungsorientierten An-
satz leicht nachvollziehbar, weist gute Konvergenzeigenschaften auf, ermöglicht eine einfache
Kontrolle von Teilergebnissen und ist deshalb weit verbreitet (Wozny und Wendeler, 2006). Aus
diesem Grund werden die Modellgleichungen in ExergySim blockorientiert gelöst.
Die Ergebnisse der Simulationen werden für eine Auswertung für jeden Prozess in eine Excel-
Tabelle geschrieben. In der Excel-Tabelle werden die Massen-, Stoffmengen- und Exergieströme
sowie die Betriebsmittel einzeln aufgeschlüsselt. Zusätzlich wird die Exergievernichtung innerhalb
von Grundoperationen aufgeführt. Die Exergievernichtung einer Grundoperation i berechnet sich
nach
E˙destruction,i =
m
∑
j=1
E˙in,i, j−
n
∑
k=1
E˙out,i,k +
o
∑
l=1
∆E˙util,i,l , (5.1)
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wobei E˙in,i, j die eingehenden, E˙out,i,k die ausgehenden Exergieströme bezeichnet und ∆E˙util,i,l
die Änderung der Exergie in den Betriebsmitteln. Eine Bilanzierung aller ein- und ausgehen-
den Exergieströme in Form von Stoffströmen und Betriebsmitteln nach Abb. 2.3 und Gl. 2.19
eines Prozesses erlaubt Aussagen über die Vernichtung von Exergie durch den Prozess. Einzelne
ausgehende Exergieströme können als nicht nutzbar gekennzeichnet werden, um die Exergie-
verluste eines Prozesses nach Gl. 2.20 zu quantifizieren. Teilweise fallen in einem Prozess
wirtschaftsfähige Nebenprodukte an. In diesen Fällen werden entsprechend der in Kapitel 2.2.2
beschriebenen Methoden die Exergieverluste nach dem Verursacherprinzip zwischen Produkt
und Nebenprodukten aufgeteilt. Es zeigt sich, dass für eine differenzierte Auswertung die Stoffe
und die Stoffströme semantisch zugeordnet werden müssen. Jedem Stoff und jedem Stoffstrom
kann deshalb ein Typ zugewiesen werden. Bei Stoffen wird u. a. zwischen Produkten, Neben-
produkten, Abfallstoffen, Edukten und Lösungsmitteln unterschieden. Bei Stoffströmen ist eine
Differenzierung u. a zwischen Produkt-, Edukt-, Nebenprodukt-, Abfall-, Lösungsmittel- und
Rückführungsströmen möglich. Auf diese Weise ist es möglich, die Exergieverluste nicht nur als
Exergieverlustströme auszugeben, sondern auch auf die Produktmasse zu beziehen, auf deren Ba-
sis dann unterschiedliche Prozesse miteinander verglichen werden können. Für die Umrechnung
zwischen den Bezugsgrößen wird die Produktmasse im ausgehenden Produktstrom verwendet.
Produktanteile, die den Prozess durch andere Ströme verlassen, werden somit nicht berücksichtigt.
Die Verschaltung von mehreren Prozessen zu einer Syntheseroute erfolgt in einem Nachfahren der
Klasse ESCustomPathwaySimulator. So ist es möglich, die Exergieverluste, die mit der
Erzeugung der Produkte einhergehen, unter der Berücksichtigung ihrer Vorkette zu quantifizieren.
Für Edukte, deren Herstellung nicht über separate Prozesse abgebildet wird, können zusätzlich
Exergieverlustrucksäcke berücksichtigt werden.
Die Syntheserouten, die in dieser Toolbox abgebildet werden, befinden sich zum Teil noch in
einem frühen Entwicklungsstadium. In diesem Stadium liegen viele Informationen über die mögli-
chen Prozesse, wie beispielsweise Umsätze und Selektivitäten der Reaktionen, noch nicht vor. Aus
diesem Grund können mit ExergySim Parameterstudien und -optimierungen durchgeführt werden.
Die Variation von Parametern zeigt, wie groß ihr Einfluss auf den Gesamtexergieverlust einer
Syntheseroute oder eines Prozesses ist. Durch die Optimierung von Prozessparametern lässt sich
entweder die Konfiguration mit minimalen Exergieverlusten identifizieren oder eine Kombination
aus Parametern mit der die Exergieverluste so gut sind wie ein vorgegebener Benchmark. Die
zu optimierenden Parameter können sich dabei auch in verschiedenen Prozessen befinden. So
kann beispielsweise die Kombination aus zwei Umsätzen zweier Reaktionen aus unterschiedli-
chen Prozessen einer Syntheseroute ermittelt werden, bei der die Gesamtexergieverluste dieser
Syntheseroute einem vorgegebenen Benchmark entsprechen.
Die Exergieanalysen der ausgewählten Syntheserouten werden in zwei unterschiedlichen Detail-
lierungsgraden mit der Toolbox ExergySim durchgeführt. Die Ergebnisse der Exergieanalysen
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basierend auf den beiden Detaillierungsgraden werden in den folgenden Abschnitten dargestellt
und diskutiert.
5.2 Detaillierte Bewertung von Syntheserouten
In Kapitel 4 wurden Syntheserouten ausgehend von verschiedenen biobasierten Rohstoffen sowie
Erdöl aufgestellt. Um die unterschiedlichen Rohstofftypen und Charakteristika der Syntheserouten
abbilden zu können, wurden zwölf Syntheserouten ausgewählt, die in Tab. 4.4 dargestellt sind.
Da die Produkte nicht direkt aus den Rohstoffen, sondern über Zwischenprodukte hergestellt
werden, bestehen die Syntheserouten aus mehreren hintereinander geschalteten Prozessen. Um zu
untersuchen, welche Charakteristik der Syntheseroute hinsichtlich der Exergieverluste und somit
des ökonomischen Potenzials vorteilhaft ist, werden die zugrunde liegenden Prozesse detailliert
modelliert und bewertet.
Die Modellierung der Prozesse basiert auf Prozessbeschreibungen, die der Literatur entnom-
men sind. Der Umfang der Prozessbeschreibungen in den verfügbaren Literaturquellen ist vom
Entwicklungsstand eines Prozesses abhängig. Für Prozesse, die gut erforscht und bereits seit
mehreren Jahren in großtechnischen Anlagen umgesetzt sind, sind in Ullmann’s Encyclopedia of
Industrial Chemistry oft ausführliche Prozessbeschreibungen zu finden (Ullmann, 2001). In diesen
Fällen sind dort genaue Reaktionsbedingungen, Umsätze und Selektivitäten, Feedzusammenset-
zungen sowie das Downstream-Processing erläutert. Bei fehlenden Angaben, wie beispielsweise
Informationen über die Bereitstellung von Wärme, werden exergetisch vorteilhafte Annahmen
getroffen. Manche Prozesse befinden sich in einem Entwicklungsstand, in dem noch keine voll-
ständigen Prozessbeschreibungen öffentlich dokumentiert sind. Wurde für diese Prozesse bereits
die prinzipielle Machbarkeit gezeigt, liegen diese Informationen oft in Form von Patenten vor.
Diese Patente beschreiben in der Regel allerdings nur einen Ausschnitt eines möglichen Prozesses,
wie beispielsweise den Katalysator für die Reaktion oder die Produktaufarbeitung. Auch in diesen
Fällen werden für die fehlenden Informationen exergetisch sinnvolle Annahmen getroffen oder es
werden Annahmen von vergleichbaren Prozessen übertragen. In einem noch früheren Entwick-
lungsstand sind teilweise nur Informationen über die Reaktion veröffentlicht. Für Reaktionen, die
nur im Labor getestet wurden, existieren in der Regel auch noch keine Prozesse. Um dennoch
eine Bewertung zu ermöglichen, werden hypothetische Prozesse angenommen, in denen das
Reaktionsgemisch mittels typischer Grundoperationen zur Trennung von Gemischen aufgereinigt
wird. Eine grundsätzliche Vergleichbarkeit der Prozesse und Syntheserouten untereinander wird
gewährleistet, indem Wärme- und Stoffströme in gleichen Maßen und zu gleichen Bedingungen
hinsichtlich Temperaturdifferenz und Purge-Strömen integriert werden.
Die Prozesse, die in dieser Arbeit bewertet werden, befinden sich in unterschiedlichen Entwick-
lungsstadien. Die erdöl-basierten Prozesse werden in der Regel bereits seit Jahren produktiv
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eingesetzt. Die zugrunde liegenden Reaktionen zeichnen sich aufgrund der langjährigen Entwick-
lungszeit durch hohe Umsätze und wenige Nebenreaktionen aus. Dementsprechend vereinfacht
sich das Downstream-Processing und der Aufwand für stoffliche Rückführungen ist ebenfalls
gering. Die biobasierten Prozesse und Syntheserouten konkurrieren dabei mit ihren erdöl-basierten
Pendants. Allerdings befinden sich die biobasierten Prozesse bis auf wenige Ausnahmen noch in
einem frühen Entwicklungsstadium. Insbesondere die verwendeten Katalysatoren sind hinsichtlich
der Umsätze und Nebenreaktionen oft noch nicht hinreichend optimiert. Diese Parameter werden
deshalb in weiten Bereichen variiert, um das exergetische Potenzial einschätzen zu können. So
können Zielvorgaben an die Katalysatorentwicklung bezüglich Umsatz und Selektivität abgeleitet
werden, bei denen die biobasierten Syntheserouten hinsichtlich ihrer Exergieverluste zu den
erdöl-basierten Benchmarks aufschließen können.
Die detaillierten Prozessbeschreibungen und Annahmen sowie die Resultate der Exergieanalysen
der einzelnen Prozesse befinden sich im Anhang 8.4. Im Folgenden werden die Exergieverluste
der gesamten Syntheserouten gegenübergestellt und diskutiert 1. Bei der Diskussion werden
mehrere Ziele verfolgt: Erstens werden die Auswirkungen der unterschiedlichen Charakteristika
der Syntheserouten auf die Exergieverluste untersucht. Es werden die Syntheserouten identifiziert,
die aufgrund ihrer Struktur exergetische Vorteile versprechen. Zweitens werden Besonderheiten
in den einzelnen Prozessen herausgearbeitet, deren Erkenntnisse hinsichtlich der Exergieverluste
auch auf andere Prozesse übertragbar sind. Dazu gehören z. B. die Auswirkungen von hohen
Reaktionstemperaturen und -drücken, die Auftrennung von verdünnten wässrigen Lösungen
oder die Behandlung von wirtschaftsfähigen Nebenprodukten. Drittens wird die Eignung von
Exergiebilanzen als Analysewerkzeug untersucht, wenn sich die Prozesse noch in einem frühen
Entwicklungsstadium befinden.
5.2.1 Syntheserouten zu Polyethylen
Das erste Endprodukt ist der Massenkunststoff Polyethylen. Es werden sechs Syntheserouten
untersucht, die von den biobasierten Präkursoren Pflanzenöl, Glucose und Synthesegas sowie von
Erdöl ausgehen. Die Syntheserouten sind in Abb. 5.2 dargestellt, wobei die chemische Exergie
der Präkursoren, Zwischen- und Endprodukte entlang der Wertschöpfungskette aufgetragen ist
und somit die Struktur der Syntheserouten nach Kapitel 4.2 verdeutlicht wird. Jeder dargestellte
Pfeil steht für einen Prozess, der separat modelliert wird. In dieser Darstellung sind ausschließlich
die Hauptkomponenten der einzelnen Prozesse dargestellt.
Polyethylen enthält keinen Sauerstoff und hat deshalb eine hohe chemische Exergie. Ethen ist das
Monomer von Polyethylen, worauf hier mit einer Ausnahme alle betrachteten Syntheserouten
zurückgeführt werden. Heute wird Ethen typischerweise aus Erdöl gewonnen. Die chemische
1Die Ergebnisse aus diesem Kapitel wurden teilweise bereits in Frenzel et al. (2014) publiziert.
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Abb. 5.2: Chemische Exergie der an den betrachteten Syntheserouten zur Herstellung von Poly-
ethylen beteiligten Hauptkomponenten.
Exergie, der an dieser Syntheseroute beteiligten Hauptkomponenten, ist annähernd vergleichbar.
Es handelt sich also um eine Syntheseroute mit einem horizontalen Verlauf. Ähnlich verhält
es sich mit Pflanzenöl, welches ebenfalls eine hohe chemische Exergie aufweist. Die langen
Alkylreste des Pflanzenöls können in einer Vergasungsreaktion aufgespalten werden, so dass
Ethen gewonnen wird. Der Verlauf dieser Syntheseroute ist also auch annähernd horizontal.
Alternativ können die Alkylreste der Triglyceride im Pflanzenöl auch erhalten bleiben und direkt
zu Polyethylen umgesetzt werden. Da das Zwischenprodukt 1-Octadecen in diesem Fall ebenfalls
eine hohe chemische Exergie aufweist, ist auch diese Syntheseroute horizontal. Einen zunächst
fallenden und dann steigenden Verlauf weist die Syntheseroute von Pflanzenöl über Glycerin auf.
Glycerin fällt bei der Biodieselherstellung als sauerstoffhaltiges Nebenprodukt mit einer geringen
chemischen Exergie an. Der Verlauf dieser Syntheseroute ist bis zum Glycerin fallend und im
Anschluss zum Polyethylen über Ethanol und Ethen steigend. Die chemische Exergie von Glucose
und Synthesegas ist signifikant geringer als von Polyethylen. Die Syntheserouten ausgehend von
Glucose und Synthesegas beinhalten beide Ethen als sauerstofffreies Zwischenprodukt und sind
deshalb durch einen steigenden Verlauf gekennzeichnet.
Die produktspezifischen Exergieverluste für die vollständigen Syntheserouten zur Herstellung von
Polyethylen sind in Abb. 5.3 dargestellt. Der Gesamtexergieverlust wird in drei Anteile aufgeteilt:
Die Exergieverluste bzgl. der chemischen Exergie, durch den Einsatz von Betriebsmitteln und
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durch die Bereitstellung der Präkursoren sowie zusätzlichen Edukten. Die Rohstoffrucksäcke der
Präkursoren sowie den weiteren Edukten basieren auf den Annahmen und Werten, die im Anhang
8.3 dargestellt sind.
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Abb. 5.3: Exergieverluste der Syntheserouten zu Polyethylen.
Polyethylen wird heute aus Erdöl hergestellt. Diese Syntheseroute weist von allen Syntheserouten
die geringsten Exergieverluste auf. Der Rohstoffrucksack bezieht sich hier auf Ethen, da die
Gewinnung von Ethen aus Erdöl in dieser Arbeit nicht separat modelliert wird und die Exergiever-
luste der Literatur entnommen werden (Lindner, 2011). Durch anschließende Polymerisierung
geht chemische Exergie in einer exothermen Reaktion verloren. Bei dieser exothermen Reaktion
wird genügend Wärme freigesetzt, um den externen Wärmebedarf in diesem Prozess zu decken.
Die Exergieverluste der Glucose-Route sind signifikant größer als die der Erdöl-Route. Der
Grund für die hohen Exergieverluste ist der hohe Rohstoffeinsatz, der nötig ist, um eine Einheit
Polyethylen herzustellen. Die Syntheseroute nach Abb. 5.2 besteht von Glucose bis zum Ethen
aus zwei separaten Prozessen. In beiden Prozessen wird die spezifische chemische Exergie des
Produkts gegenüber den Edukten erhöht. Nach Kapitel 4.2 werden dazu exergie-reiche Edukte
hinzugefügt oder exergie-arme Nebenprodukte abgespalten. Hier werden im ersten Prozess bei
der Vergärung von Glucose zu Ethanol Kohlenstoffdioxid und im zweiten Prozess zur Ethen-
Herstellung Wasser abgespalten. Die Masseneffizienz, die nach Gl. 4.6 diesen Effekt abbildet, liegt
bei der Syntheseroute Glucose→ Ethen bei 0,27. Es werden also rund 3,7 kg Glucose benötigt,
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um ein Kilogramm Ethen herzustellen, wodurch der Rohstoffrucksack von Glucose ebenfalls mit
diesem Faktor in die Berechnung einfließt.
Neben dem Rohstoffrucksack treten Verluste hinsichtlich der chemischen Exergie und durch
die Betriebsmittel in den Prozessen auf. In Abb. 5.4 sind die Exergieverluste für die einzelnen
Grundoperationen aus dem Prozess zur Herstellung von Ethanol aus Glucose dargestellt. Aus
Gründen der Übersichtlichkeit sind nur Änderungen in den Exergieanteilen dargestellt, die größer
sind als 0,01 MJ/(kgEthanol).
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Abb. 5.4: Exergieverluste des Prozesses für die Herstellung von Ethanol aus Glucose.
An diesem Prozess zeigen sich zwei Aspekte, die typisch sind für biotechnologische Prozesse.
Einerseits laufen biotechnologische Prozesse bei moderaten Temperaturen und oft bei Umge-
bungsdruck ab, weshalb die Exergieverluste zur Einstellung der Reaktionsbedingungen gering
sind. Andererseits liegt das Produkt oft in einer wässrigen Lösung mit geringer Konzentration
vor. Bereits in Kapitel 3.5 wurde gezeigt, dass die Auftrennung solcher Gemische mit hohen
Exergieverlusten verbunden sein kann. Die Exergieverluste für die destillative Trennung von
Wasser und Ethanol bis zum azeotropen Punkt liegen bei rund 3,2 MJ/(kgEthanol) und machen
somit mehr als die Hälfte der gesamten Exergieverluste in Höhe von 5,7 MJ/(kgEthanol) aus. Im
Kontext der vollständigen Syntheseroute steigen die Exergieverluste von diesem Prozess weiter an,
da die Masseneffizienz vom Zwischenprodukt Ethanol zu Polyethylen deutlich kleiner ist als eins.
Es sind also nicht nur die Exergieverlustrucksäcke der primären Rohstoffe, die sich vervielfachen,
sondern auch die Exergieverluste in den einzelnen vorgeschalteten Prozessen. Diese Effekte sind
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charakteristisch für Syntheserouten mit einem ansteigenden Verlauf im Exergiediagramm und
somit auch übertragbar auf die Syntheseroute Synthesegas→ Polyethylen.
Die Exergieverluste der horizontalen Syntheseroute mit Pflanzenöl als Rohstoff sind deutlich ge-
ringer als bei den steigenden Syntheserouten. Insbesondere der Rohstoffrucksack ist im Vergleich
deutlich kleiner. Der Grund liegt hier in der besseren stofflichen Ausnutzung des Rohstoffs und
der damit verbundenen höheren Masseneffizienz. Ausgehend von Pflanzenöl werden zwei Synthe-
serouten untersucht, die einen horizontalen Verlauf aufweisen. Die Syntheserouten unterscheiden
sich darin, wie gut die Struktur des Pflanzenöls erhalten bleibt. In der ersten Syntheseroute wird
die Struktur des Pflanzenöls vollständig gespalten, um den C2-Baustein Ethen als Zwischenpro-
dukt zu erhalten. Da Polyethylen aus langen Kohlenstoffketten besteht, erscheint es sinnvoll,
die Alkylreste im Pflanzenöl möglichst zu erhalten anstatt sie zu spalten. Dies wird erreicht,
wenn beispielsweise 1-Octadecen als Zwischenprodukt angestrebt wird, wie es in der zweiten
Syntheseroute angenommen wird. Die Exergieverluste, die in Abb. 5.2 für diese Syntheseroute
dargestellt sind, basieren auf einem hypothetischen Prozess und stellen eine untere Abschätzung
dar. Eine direkte Gegenüberstellung der Syntheserouten Pflanzenöl→ Ethen und Pflanzenöl→
1-Octadecen ist im Anhang 8.4.14 dargestellt. Wird die gesamte Syntheseroute bis zum Polymer
betrachtet, sind die Verluste aufgrund des Rohstoffrucksacks und der chemischen Exergie für
beide Syntheserouten vergleichbar. Die Analyse zeigt, dass die Reaktionstemperatur, die für einen
hohen Gleichgewichtsumsatz erforderlich ist, deutlich niedriger ist, wenn die Alkylreste erhalten
bleiben. Durch die moderaten Reaktionstemperaturen ist deshalb der Betriebsmitteleinsatz für
die Herstellung von 1-Octadecen geringer, wodurch sich ein Einsparpotenzial gegenüber der
vollständigen Spaltung der Alkylreste ergibt. Um dieses Einsparpotenzial zu nutzen, müssen
zukünftig also Katalysatoren entwickelt werden, die eine direkte, strukturerhaltene Umsetzung
der Rohstoffe ermöglichen.
Die Exergieverluste der Syntheseroute, die zunächst einen fallenden und dann einen steigenden
Verlauf aufweist - Polyethylen also im Gegensatz zur horizontalen Route indirekt über ein
sauerstoffhaltiges Zwischenprodukt aus Pflanzenöl hergestellt wird - sind deutlich höher. In jedem
dieser vier Teilprozesse der indirekten Route steigen die Verluste der chemischen Exergie. Im
steigenden Teil der Syntheseroute vervielfachen sich wiederum die Verluste aus den vorherigen
Teilprozessen. Dies hat zur Folge, dass die Verluste der chemischen Exergie bei der indirekten
Route in Summe dann höher sind als bei der direkten Route. Dieser Effekt ist typisch, wenn
direkte und indirekte Syntheserouten miteinander verglichen werden. Der Effekt verstärkt sich,
wenn in den einzelnen Teilprozessen die jeweiligen Zwischenprodukte nicht effizient genutzt
werden, wodurch sowohl die Rohstoffrucksäcke als auch die Verluste in den vorherigen Prozessen
entsprechend stark ansteigen.
Bei der indirekten Syntheseroute von Pflanzenöl zeigen sich zudem die Effekte, die bei der
Allokation von Exergieverlusten auf wirtschaftsfähige Nebenprodukte auftreten. Wirtschaftsfähige
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Nebenprodukte treten sowohl beim Teilprozess Pflanzenöl→ Glycerin als auch bei Glycerin→
Ethanol auf. Für die Allokation der Exergieverluste wird der entsprechende Allokationsfaktor
nach Gl. 2.25 berechnet, um eine Zuordnung zwischen Produkt und Nebenprodukten in den
einzelnen Grundoperationen zu gewährleisten. Die Exergieverluste bezogen auf das jeweilige
Produkt eines Teilprozesses und auf das Endprodukt der Syntheseroute sind sowohl mit als auch
ohne Berücksichtigung der Allokationsfaktoren in Tab. 5.3 dargestellt. Die Exergieverluste werden
sowohl nach Masse der Produkte und Nebenprodukte als auch nach Exergiegehalt der Stoffe
alloziert.
Edukt Rohstoffrucksäcke Pflanzenöl Glycerin Ethanol Ethen
Produkt Glycerin Ethanol Ethen Polyethylen
Exergieverluste ohne Allokation
MJ/(kgProdukt) - 3,71 23,98 1,51 1,94
MJ/(kgPE) 1350,67 68,77 43,83 1,51 1,94
Exergieverluste mit Allokation nach Masse
MJ/(kgProdukt) - 0,44 3,85 1,51 1,94
MJ/(kgPE) 25,33 1,32 7,04 1,51 1,94
Exergieverluste mit Allokation nach Exergie
MJ/(kgProdukt) - 0,27 3,46 1,51 1,94
MJ/(kgPE) 11,17 0,73 6,33 1,51 1,94
Tab. 5.3: Exergieverluste mit und ohne Allokation von Nebenprodukten der Syntheseroute Pflan-
zenöl→ Polyethylen.
Es fällt auf, dass sich die Exergieverluste für die betrachteten Prozesse deutlich voneinander unter-
scheiden. Besonders deutlich fällt der Unterschied zwischen den allozierten und nicht-allozierten
Exergieverlusten für die Prozesse Pflanzenöl → Glycerin und Glycerin → Ethanol auf. Das
bedeutet, dass die Exergieverluste bei einer Allokation im Wesentlichen den Nebenprodukten
zugeordnet werden, wodurch sich die Gesamtexergieverluste für diese Route bezogen auf das
Hauptprodukt erheblich reduzieren. Ein Vergleich zwischen den Allokationsverfahren zeigt, dass
die Unterschiede im Prozess Glycerin→ Ethanol kleiner sind als im Prozess Pflanzenöl→ Gly-
cerin. Der Grund liegt in der ähnlichen chemischen Exergie von Ethanol und dem Nebenprodukt
Propanol, wodurch sich hier die Ergebnisse dieser Allokationsverfahren annähern. Die chemischen
Exergien von Glycerin und dem weiteren Produkt Pflanzenölmethylester liegen hingegen deutlich
weiter auseinander. Dadurch unterscheiden sich die Ergebnisse der Allokationsverfahren stärker.
Dieses Beispiel zeigt allerdings auch, dass die Unterschiede zwischen den Allokationsverfahren
im Vergleich zu den Exergieverlusten ohne Allokation gering sind. Wird auf eine Allokation
verzichtet, vervielfachen sich hier die Rohstoffrucksäcke. So werden in diesem Beispiel rund
180 kg Pflanzenöl benötigt, um über Glycerin ein Kilogramm Polyethylen herzustellen. Bei
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der Bewertung von Syntheserouten hat die Allokation von Exergieverlusten auf ggf. anfallende
Nebenprodukte also einen hohen Stellenwert und deren Einfluss darf nicht vernachlässigt wer-
den. Aus Gründen der Vergleichbarkeit sollte einerseits das verwendete Allokationsverfahren
transparent gemacht werden und andererseits innerhalb eines Untersuchungsrahmens das gleiche
Allokationsverfahren angewendet werden.
Die obigen Syntheserouten, die zu einem Endprodukt mit einer hohen chemischen Exergie
führen, können mit hohen Exergieverlusten verbunden sein. Dies gilt insbesondere, wenn die
Rohstoffe eine niedrige chemische Exergie aufweisen oder Syntheserouten gewählt werden, die
zunächst einen fallenden und dann einen steigenden Verlauf zeigen, Zwischenprodukte also eine
niedrigere chemische Exergie aufweisen als die Rohstoffe und Produkte. Im Folgenden werden
Syntheserouten untersucht, die zu einem Endprodukt mit einer niedrigen chemischen Exergie
führen.
5.2.2 Syntheserouten zu Polyethylenterephthalat
Das zweite Endprodukt ist Polyethylenterephthalat. Es handelt sich dabei um ein Polyester mit
einem globalen Produktionsvolumen von rund 50 Mio. t im Jahr (Chemmarket, 2012). Durch
den hohen Sauerstoffanteil von rund 33% ist die chemische Exergie deutlich niedriger als von
Polyethylen. Polyethylenterephthalat basiert auf zwei Monomeren. Die Syntheserouten zu den
beiden Monomeren werden hier zunächst getrennt erläutert. Die betrachteten Syntheserouten für
die Erzeugung des ersten Monomers 1,2-Ethandiol sind in Abb. 5.5 dargestellt. Die Struktur der
Syntheserouten ist dabei anhand der chemischen Exergie der Präkursoren, Zwischenprodukte und
des Monomers dargestellt.
Für die Herstellung von 1,2-Ethandiol lassen sich Syntheserouten von allen hier betrachteten
biobasierten Präkursoren aufstellen. Da dieses Monomer heute typischerweise aus Erdöl über
die Grundchemikalie Ethen hergestellt wird, wird zusätzlich auch diese fossile Syntheseroute
betrachtet. Ethen wird dann in zwei Stufen über Ethylenoxid zu 1,2-Ethandiol oxidiert, weshalb
diese Syntheseroute einen fallenden Verlauf aufweist. Ethen ist auch in den anderen Syntheserou-
ten ein zentrales Zwischenprodukt. Aufgrund der ähnlichen chemischen Exergie von Pflanzenöl
und Erdöl weist auch die Pflanzenöl-Route einen fallenden Verlauf auf. Synthesegas hat zwar
eine mit 1,2-Ethandiol vergleichbare chemische Exergie, da in der Literatur aber keine direkte
Reaktion von Synthesegas zu 1,2-Ethandiol beschrieben ist, wird der Umweg über Ethen gewählt.
Diese Syntheseroute ist also hinsichtlich der chemischen Exergie dieser Komponenten zunächst
steigend und dann fallend. Von Glucose führen zwei Syntheserouten zu 1,2-Ethandiol: Bei der
ersten Syntheseroute wird 1,2-Ethandiol über Ethanol und das zentrale Zwischenprodukt Ethen
hergestellt, wodurch die Syntheseroute ebenfalls erst steigend und dann fallend ist. Dieser Weg
wird im Folgenden als indirekte Syntheseroute bezeichnet. Eine alternative Syntheseroute mit ei-
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Abb. 5.5: Chemische Exergie der an den betrachteten Syntheserouten zur Herstellung von 1,2-
Ethandiol beteiligten Hauptkomponenten.
nem horizontalen Verlauf ist die Hydrierung von Glucose zu 1,2-Ethandiol. Da hier 1,2-Ethandiol
direkt aus Glucose gewonnen wird, wird dieser Weg im Folgenden als direkte Syntheseroute
bezeichnet.
Das zweite Monomer von Polyethylenterephthalat ist Terephthalsäure. Zur Herstellung von
Terephthalsäure werden exemplarisch zwei Syntheserouten ausgewählt. Die Struktur der Synthe-
serouten ist anhand der chemischen Exergie der Hauptkomponenten in Abb. 5.6 dargestellt.
Heute wird Terephthalsäure aus p-Xylol hergestellt, das u. a. aus Erdöl gewonnen wird. Bei
p-Xylol handelt es sich um ein sauerstofffreies Aromat mit einer hohen chemischen Exergie. In
mehreren Reaktionen, die in verschiedenen Reaktoren in einem Prozess durchgeführt werden,
wird p-Xylol zu Terephthalsäure oxidiert. Diese Syntheseroute hat einen fallenden Verlauf. Die
chemische Exergie von Glucose ist vergleichbar mit der chemischen Exergie von Terephthalsäure.
In der Literatur ist auch im Labormaßstab keine direkte Reaktion von Glucose zu Terephthalsäure
beschrieben. Eine Syntheseroute mit einem horizontalen Verlauf wird deshalb nicht betrachtet.
Ein Alternative ist zunächst p-Xylol aus Glucose herzustellen. Dies geschieht durch mehrere Re-
aktionen, die nacheinander in einem Prozess durchgeführt werden. Dieser Teil der Syntheseroute
ist steigend. Der zweite Teil der Syntheseroute ist identisch zur Syntheseroute ausgehend von
Erdöl und weist einen fallenden Verlauf auf.
Die chemische Exergie von beiden Monomeren, 1,2-Ethandiol und Terephthalsäure, ist vergleich-
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Abb. 5.6: Chemische Exergie der an den betrachteten Syntheserouten zur Herstellung von Tere-
phthalsäure beteiligten Hauptkomponenten.
bar mit der von Polyethylenterephthalat. Die Polymerisation der Monomere zu Polyethylentere-
phthalat wird in einem separaten Prozess durchgeführt, wobei das massenbezogene Verhältnis
von 1,2-Ethandiol und Terephthalsäure 1:2,7 beträgt. Die Exergieverluste in den Vorketten der
Monomere fließen also auch in diesem Verhältnis in die Gesamtexergieverluste zur Erzeugung
von Polyethylenterephthalat ein.
Die Exergieverluste für die vollständigen Syntheserouten zur Herstellung von Polyethylentere-
phthalat sind in Abb. 5.7 dargestellt. Die konventionelle Syntheseroute mit Erdöl als Rohstoff
wird hier mit den biobasierten Syntheserouten verglichen. Bei den hier dargestellten biobasierten
Syntheserouten handelt es sich um hybride Syntheserouten. In diesen hybriden Syntheserouten
wird nur das Monomer 1,2-Ethandiol aus Biomasse hergestellt. Terephthalsäure, das zweite
Monomer, ist in diesen Fällen weiterhin fossilen Ursprungs.
Es fällt auf, dass die Syntheseroute mit Erdöl als Rohstoff die geringsten Exergieverluste aufweist.
Insbesondere die Exergieverluste der direkten Syntheseroute von Glucose sind deutlich höher.
Verantwortlich für den hohen Exergieverlust der direkten Glucose-Route ist im Wesentlichen
der Teilprozess, in dem Glucose zu 1,2-Ethandiol umgesetzt wird. Dieser Prozess befindet sich
noch in einem sehr frühen Entwicklungsstadium. Aktuell wurden nur Informationen über die
Effektivität verschiedener Katalysatoren veröffentlicht, die sich ebenfalls noch in der Entwicklung
befinden (Palkovits et al., 2010). Der Umsatz der Glucose beträgt demnach 72%, die Selektivität
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Abb. 5.7: Exergieverluste der Syntheserouten zu Polyethylenterephthalat.
zu 1,2-Ethandiol 6%. Ein Großteil der Glucose wird zu zahlreichen unerwünschten Nebenpro-
dukten umgewandelt. Das Nebenprodukt mit dem größten Anteil ist Sorbitol, weshalb Sorbitol
hier vereinfacht als Platzhalter für alle Nebenprodukte angenommen wird. Die Exergieverluste in
diesem Prozess werden auf das Hauptprodukt 1,2-Ethandiol und das wirtschaftsfähige Nebenpro-
dukt anhand der Massenströme aufgeteilt. Aufgrund der Allokation ist der produkt-spezifische
Rohstoffeinsatz und somit auch der Rohstoffrucksack vergleichsweise gering, obwohl durch die
geringe Selektivität nur ein kleiner Teil der Glucose zum gewünschten 1,2-Ethandiol umgesetzt
wird. Zusätzlich zu den Exergieverlusten aufgrund des Rohstoffrucksacks entstehen Exergiever-
luste im Prozess, die in Abb. 5.8 für die einzelnen Grundoperationen in MJ/(kg1,2-Ethandiol)
dargestellt sind.
Die Exergieverluste in Abb. 5.8, die bei der Einstellung der Reaktionsbedingungen sowie durch
die Reaktion selbst anfallen, sind vergleichsweise klein. Da die katalysierte Reaktion in einer
verdünnten wässrigen Lösung durchgeführt wird, ist die Auftrennung allerdings mit hohen Exer-
gieverlusten verbunden. In einem Unterdruckflash wird die nicht umgesetzte Glucose und das
Nebenprodukt vom Wasser und 1,2-Ethandiol getrennt. Die anschließende Trennung von Wasser
und 1,2-Ethandiol erfolgt destillativ, wobei 1,2-Ethandiol der Schwersieder ist. Die Exergieverluste
durch die Auftrennung können gesenkt werden, wenn nach der Reaktion eine höhere Produktkon-
zentration vorliegt. Dies wird erreicht, indem beispielsweise Katalysatoren entwickelt werden,
die den Umsatz und die Selektivität der Reaktion verbessern. Mithilfe von Exergiebilanzen ist es
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Abb. 5.8: Exergieverluste des Prozesses für die Herstellung von 1,2-Ethandiol aus Glucose.
möglich, das Einsparungspotenzial abzuschätzen, das mit einer Verbesserung dieser Parameter
einhergeht, um daraus Zielvorgaben für die Katalysatorentwicklung zu formulieren. Zu diesem
Zweck wird eine Parameterstudie durchgeführt. In Abb. 5.9 sind dazu die Exergieverluste in
MJ/(kgPET) für die hybride Syntheseroute zur Herstellung von Polyethylenterephthalat mit der
direkten Umsetzung von Glucose zu 1,2-Ethandiol dargestellt. Innerhalb der Syntheseroute wurde
im Teilprozess Glucose→ 1,2-Ethandiol die Selektivität im Reaktor variiert. Als Benchmark dient
die hybride indirekte Syntheseroute zu Polyethylenterephthalat mit Exergieverlusten in Höhe
von 18,1 MJ/(kgPET). Als Vergleich sind zusätzlich die Exergieverluste der entsprechenden
Erdöl-Route in Höhe von 13,9 MJ/(kgPET) dargestellt.
Es zeigt sich, dass die Exergieverluste der Syntheseroute mit steigender Selektivität bei der
1,2-Ethandiol-Herstellung stark abnehmen. Es sind insbesondere die Betriebsmittel, deren Anteil
am Gesamtexergieverlust sich reduziert. Der Rohstoffrucksack und die Verluste an chemischer
Exergie bleiben aufgrund der Allokation annähernd konstant. Da mit steigender Selektivität die
Produktkonzentration steigt, sinken die Exergieverluste durch den Einsatz von Betriebsmitteln
aufgrund der leichteren Aufbereitung des Reaktionsgemisches und der höheren Produktausbeute.
Bei einer Selektivität zu 1,2-Ethandiol ab rund 35% sind die Gesamtexergieverluste in dieser
Syntheseroute geringer sind als bei der indirekten Glucose-Route. Die Exergieverluste der Erdöl-
Route können alleine durch eine höhere Selektivität hingegen nicht erreicht werden. In Abb. 5.10
ist nun der Exergieverlust für die hybride, direkte Syntheseroute mit angepasster Selektivität dem
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Abb. 5.9: Exergieverluste der Syntheseroute Glucose→ Polyethylenterephthalat bei Variation der
Selektivität im Prozess Glucose→ 1,2-Ethandiol.
Exergieverlust der anderen Syntheserouten gegenübergestellt. Die Selektivität der Reaktion von
Glucose zu 1,2-Ethandiol im entsprechenden Teilprozess wurde zugunsten des Zwischenprodukts
1,2-Ethandiol soweit erhöht, dass die Gesamtexergieverluste der hybriden, direkten Syntheseroute
zu PET den Gesamtexergieverlusten des indirekten Pendants entsprechen.
Es zeigt sich, dass die Exergieverluste der direkten und indirekten Glucose-Route in Summe
aufgrund der angepassten Selektivität zwar identisch sind, sich allerdings anders aufteilen. Die
Verluste der chemischen Exergie sind bei der indirekten Syntheseroute größer als bei der di-
rekten Route. Dieses Verhalten zeigte sich bereits beim Vergleich der indirekten und direkten
Syntheseroute von Pflanzenöl zu Polyethylen aus Abb. 5.3. Durch die geringeren Verluste an che-
mischer Exergie bei der direkten Route, sind die Spielräume beim Einsatz weiterer Betriebsmittel
gegenüber der indirekten Route größer.
In den vorangegangenen Überlegungen wurde der Einfluss der Selektivität untersucht. Neben der
Selektivität kann durch bessere Katalysatoren auch der Umsatz gesteigert werden. Da die freie
Reaktionsenthalpie der Reaktion
C6H12O6 +3H2 −−→ 3C2H6O2 (5.2)
stark negativ ist, liegt das chemische Gleichgewicht auf der Produktseite und es kann theore-
tisch ein fast vollständiger Umsatz erreicht werden. Im Folgenden wird untersucht, wie hoch
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Abb. 5.10: Exergieverluste der Syntheserouten zu Polyethylenterephthalat mit angepasster Selek-
tivität im Prozess Glucose→ 1,2-Ethandiol.
die Selektivität zu 1,2-Ethandiol bei einem variablen Umsatz sein muss, um hinsichtlich der
Exergieverluste gleichauf mit der indirekten Glucose-Route zu Polyethylenterephthalat zu sein.
Es werden drei unterschiedliche Konfigurationen untersucht, die sich hinsichtlich der Allokation
der Exergieverluste und der Rückführung nicht umgesetzter Rohstoffe unterscheiden. Durch die
Allokation reduzieren sich die produkt-spezifischen Exergieverluste, wobei sich insbesondere der
Rohstoffrucksack und die Exergieverluste in den Grundoperationen reduzieren, die sowohl vom
Hauptprodukt als auch von den Nebenprodukten durchlaufen werden. Eine zusätzliche Reduzie-
rung des Rohstoffrucksacks wird erreicht, indem die nicht umgesetzten Rohstoffe zurückgeführt
werden. Die Ergebnisse für die Konfigurationen sind in Abb. 5.11 dargestellt.
Die Unterschiede in den Konfigurationen zeigen sich in den Grenzfällen, in denen entweder die
Selektivität oder der Umsatz gegen eins geht. Bei einem vollständigen Umsatz verschwindet der
Einfluss der Rückführung, da keine Rohstoffe zurückgeführt werden müssen. Ist die Selektivität
nahe bei eins, existieren keine Nebenprodukte und somit verschwindet entsprechend der Einfluss
der Allokation.
Die Parameterstudie zeigt einerseits, dass die Selektivität zu 1,2-Ethandiol bei fast vollständigem
Umsatz mindestens bei 20% liegen muss, um die Exergieverluste des Benchmarks zu erreichen,
wenn die Exergieverluste auf Produkte und Nebenprodukte verteilt und nicht umgesetzte Rohstoffe
zurückgeführt werden. Andererseits muss der Umsatz mindestens 40% betragen, wenn durch
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Abb. 5.11: Minimale Selektivität zugunsten 1,2-Ethandiol bei variablen Umsatz im Prozess Glu-
cose→ 1,2-Ethandiol für verschiedene Konfigurationen hinsichtlich Allokation der
Exergieverluste auf Nebenprodukte und Rückführung nicht umgesetzter Rohstoffe.
Der heutige Wert basiert auf Palkovits et al. (2010).
geeignete Katalysatoren unerwünschte Nebenreaktionen vollständig ausgeschlossen werden
können. Es zeigt sich zudem, dass durch die Rückführung der nicht umgesetzten Rohstoffe die
Anforderungen an die Selektivität gesenkt werden können. Der Einfluss verstärkt sich, wenn die
Umsätze gering sind. So reduziert sich bei einem Umsatz von 60% die minimal nötige Selektivität
um rund 20 Prozentpunkte, um die Exergieverluste des Benchmarks zu erreichen.
Die minimalen Exergieverluste bei einem vollständigen Umsatz und ohne Nebenreaktionen
betragen in diesem Prozess 14,1 MJ/(kgPET) und liegen damit auf dem Niveau der Erdöl-Route.
Bei den obigen Syntheserouten zu Polyethylenterephthalat basiert nur das Monomer 1,2-Ethandiol
auf einem biogenen Rohstoff. Das zweite Monomer, Terephthalsäure, wurde nach wie vor aus
Erdöl gewonnen. In der Literatur werden auch Reaktionen beschrieben, mit denen Terephthal-
säure über p-Xylol aus Glucose hergestellt werden kann. Diese Syntheseroute ist in Abb. 5.6
dargestellt. Auch diese Prozesse finden sich noch in einem frühen Entwicklungsstadium. Eine
Gegenüberstellung der Exergieverluste der vollständig biobasierten und hybriden Syntheserouten
ist in Abb. 5.12 dargestellt.
Da die Exergieverluste der vollständig biobasierten Syntheserouten noch einmal höher sind als die
der hybriden Syntheserouten, ist also auch die Herstellung des zweiten Monomers aus Biomasse
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Abb. 5.12: Exergieverluste der biobasierten Syntheserouten zu Polyethylenterephthalat („pur“:
beide Monomere sind biobasiert, „hybrid“: 1,2-Ethandiol ist biobasiert, Terephthalsäu-
re erdöl-basiert).
exergetisch deutlich schlechter als aus Erdöl.
Wie in Abb. 5.10 dargestellt, können die Exergieverluste dieser biobasierten Syntheseroute bei
entsprechend hohen Umsätzen und Selektivitäten grundsätzlich auf dem Niveau der Erdöl-Route
liegen. Es besteht also entsprechender Forschungsbedarf, die Katalysatoren für die biobasierten
Syntheserouten zu optimieren. Polyethylenterephthalat und seine Monomere sind ein typisches
petrochemisches Produkt, weshalb die geringen Exergieverluste der Erdöl-Route aufgrund der
hohen Umsätze und Selektivitäten erwartbar sind. Es wird nun untersucht, ob die Exergieverluste
der Syntheserouten geringer sind, wenn die Monomere speziell auf Biomasse angepasst sind.
5.2.3 Syntheserouten zu Polymilchsäure
Das dritte Endprodukt ist Polymilchsäure, ein typisches biobasiertes Produkt. Bei Polymilchsäure
handelt es sich um ein sauerstoffhaltiges Polyester mit einer niedrigen chemischen Exergie.
In dieser Arbeit werden zwei Syntheserouten zu Polymilchsäure betrachtet. Die Struktur der
Syntheserouten ist in Abb. 5.13 anhand der chemischen Exergie der beteiligten Hauptkomponenten
dargestellt.
Das Monomer der Polymilchsäure ist Milchsäure. Typischerweise wird Milchsäure heute fermen-
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Abb. 5.13: Chemische Exergie der an den betrachteten Syntheserouten zur Herstellung von Poly-
milchsäure beteiligten Hauptkomponenten.
tativ aus Glucose hergestellt. Die chemische Exergie von allen an dieser Syntheseroute beteiligten
Komponenten ist vergleichbar, weshalb der Verlauf der Syntheseroute horizontal ist. Einen fal-
lenden Verlauf weist die Syntheseroute ausgehend von Pflanzenöl auf. Hier wird Milchsäure aus
Glycerin gewonnen, wobei die spezifische chemische Exergie in dem Schritt von Pflanzenöl zu
Glycerin sinkt. Die Exergieverluste von beiden Syntheserouten sind in Abb. 5.14 dargestellt.
Beide Syntheserouten sind durch vergleichbar geringe Exergieverluste gekennzeichnet. Dies hängt
im Wesentlichen mit den guten Umsätzen und Selektivitäten in den Reaktionen der beteiligten
Prozesse zusammen, wodurch die Rohstoffe effizient genutzt werden und die Auftrennung sich
vereinfacht. Da Polymilchsäure und Polyethylenterephthalat Polyester sind und sich aufgrund
ähnlicher Eigenschaften prinzipiell gegenseitig substituieren können, ist auch ein Vergleich der
Exergieverluste legitim, die während der Herstellung anfallen (Bos et al., 2012). Im Vergleich zu
den biobasierten Syntheserouten zu Polyethylenterephthalat sind die Exergieverluste der Routen
zu Polymilchsäure unter heute erreichbaren Bedingungen geringer und liegen ungefähr auf dem
Niveau der erdöl-basierten Route zu Polyethylenterephthalat. Durch angepasste Monomere sind
also bereits heute, reine biobasierte Syntheserouten möglich, deren Exergieverluste mit erdöl-
basierten Syntheserouten konkurrieren können.
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Abb. 5.14: Exergieverluste der Syntheserouten zu Polymilchsäure.
5.2.4 Fazit
In Kapitel 4 wurden Syntheserouten anhand der chemischen Exergie der beteiligten Hauptkompo-
nenten charakterisiert. Um die Auswirkungen der Charakteristika auf das ökonomische Potenzial
zu untersuchen, wurden darauf aufbauend konkrete Syntheserouten ausgewählt, die diese Charak-
teristika abbilden, und deren Exergieverluste in den Abschnitten 5.2.1 bis 5.2.3 bestimmt. Aus den
exergetischen Analysen der verschiedenen Charakteristika lassen sich grundlegende Aussagen
ableiten, die im Folgenden zusammenfassend dargestellt sind.
Syntheserouten mit einem steigenden Verlauf. Steigt die chemische Exergie der Hauptkom-
ponenten im Verlauf einer Syntheseroute, ist dies entweder mit der Abspaltung exergie-armer
Nebenprodukte, mit der Zugabe zusätzlicher exergie-reicher Edukte oder einer Kombination
aus beiden Varianten verbunden. Wie in Abb. 5.3 für diesen Verlauf beispielhaft anhand der
Syntheserouten Glucose→ Polyethylen und Synthesegas→ Polyethylen gezeigt, führt die Ab-
spaltung exergie-armer Nebenprodukte zu einer geringen Masseneffizienz und damit zu großen
Rohstoffrucksäcken. Wird der steigende Verlauf einer Syntheseroute durch die Zugabe zusätz-
lich exergie-reicher Edukte induziert, müssen diese zunächst durch den Einsatz von Exergie
bereitgestellt werden, wodurch ebenfalls ein Rohstoffrucksack impliziert wird. Syntheserouten
bei denen die chemische Exergie der Hauptkomponenten steigt, sind also aufgrund der großen
Rohstoffrucksäcke in der Regel mit hohen Exergieverlusten verbunden.
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Syntheserouten mit einem fallenden Verlauf. Im Gegensatz zu Syntheserouten mit einem
steigenden Verlauf sind Syntheserouten, bei denen die chemische Exergie der Hauptkomponenten
fällt, dadurch gekennzeichnet, dass weitere exergie-arme Edukte hinzugegeben und bzw. oder
exergie-reiche Nebenprodukte abgespalten werden. Im ersten Fall ist die Masseneffizienz hoch
und der Rohstoffrucksack entsprechend niedrig. Da es sich dabei oft um Oxidationsreaktionen
handelt, die stark exergon sind, ist der Verlust an chemischer Exergie in diesen Fällen allerdings
hoch. Im zweiten Fall handelt es sich bei dem abgespalteten Nebenprodukt mit hoher chemischer
Exergie oft um einen Stoff, der weiterverwendet werden kann. Dementsprechend müssen die
Exergieverluste sowohl auf das Haupt- als auch auf das Nebenprodukt verteilt werden, wodurch
sich die produkt-spezifischen Exergieverluste reduzieren. Dies wurde beispielhaft anhand der
Prozesse Pflanzenöl→ Glycerin und Glycerin→ Ethanol in Tab. 5.3 gezeigt.
Syntheserouten mit einem horizontalen Verlauf. Es hat sich gezeigt, dass es hinsichtlich der
Exergieverluste vorteilhaft ist, wenn die chemische Exergie der Edukte, Zwischenprodukte und
Endprodukte einer Syntheseroute annähernd vergleichbar ist. In diesen Fällen ist die Zusam-
mensetzung der an den Prozessen beteiligten Hauptkomponenten ähnlich und die notwendigen
stofflichen Anpassungen sind gering. Bei idealer Stöchiometrie ohne Nebenreaktionen wird der
Rohstoff also effizient genutzt, wodurch der Rohstoffrucksack klein bleibt. Zudem ist die Entro-
pieproduktion bei diesen chemischen Reaktionen in der Regel gering und somit auch der Verlust
an chemischer Exergie, wie beispielsweise in Abb. 5.10 dargestellt.
Syntheserouten mit einem erst steigenden und dann fallenden Verlauf. Syntheserouten mit
einem horizontalen Verlauf lassen sich natürlich nur entwickeln, wenn die chemische Exergie
des angestrebten Produkts auf einem ähnlichen Niveau liegt wie die des Rohstoffs. Ist dies der
Fall, sind allerdings nicht nur horizontale Syntheserouten denkbar. Es ist prinzipiell auch möglich,
Syntheserouten zu entwickeln bei denen das Produkt indirekt über Zwischenprodukte hergestellt
wird, die eine signifikant höhere oder niedrigere chemische Exergie aufweisen. Die Untersuchun-
gen dieser indirekten Syntheserouten am Beispiel Glucose→ 1,2-Ethandiol und Pflanzenöl→
Ethen haben gezeigt, dass die Verluste an chemischer Exergie in der Regel höher sind als bei den
direkten Pendants, die zu den gleichen Produkten führen und ausschließlich Zwischenprodukte
beinhalten, die eine ähnliche chemische Exergie aufweisen wie Rohstoff und Produkte. Da di-
rekte und indirekte Syntheserouten bei der Entscheidung über ihre Umsetzung im Wettbewerb
zueinander stehen, können bei den Prozessen horizontaler Syntheserouten beispielsweise die
Anforderungen an die Reaktion bzgl. Umsatz und Selektivität gesenkt werden. Dadurch vergrößert
sich zwar in der Regel der Aufwand für die Produktaufarbeitung, durch den größeren Spielraum
hinsichtlich der Exergieverluste können dann aber auch mehr Betriebsmittel eingesetzt werden.
Aus diesem Grund sollten vom exergetischen Standpunkt aus direkte horizontale Syntheserouten
gegenüber indirekten Syntheserouten bevorzugt werden, bei denen die chemische Exergie der
Zwischenprodukte deutlich größer oder kleiner ist als die der Edukte und Produkte.
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Biobasierte Prozesse. Die Reaktionsbedingungen biobasierter Prozesse sind im Vergleich zu
erdöl-basierten Prozessen häufig moderater, wodurch die Exergieverluste zur Einstellung der
Reaktionsbedingungen gering sind. Allerdings werden biobasierte Prozesse oft in verdünnten
wässrigen Lösungen durchgeführt. Selbst bei hohen Umsätzen und Selektivitäten ist die Produkt-
konzentration deshalb in der Regel niedriger als bei konventionellen erdöl-basierten Prozessen.
Die Aufbereitung von Gemischen mit niedriger Produktkonzentration ist insbesondere bei einer
destillativen Trennung mit hohen Exergieverlusten verbunden. Zudem ist bei Gemischen mit
sauerstoffhaltigen Stoffen aufgrund der stärkeren molekularen Wechselwirkungen mit niedrigeren
Dampfdrücken oder mit der Bildung von Azeotropen zu rechnen, wodurch sich der Aufwand
für eine destillative Trennung weiter erhöht bzw. eine Trennung dieser Art nicht ohne weiteres
möglich ist. In Zukunft werden deshalb auch alternative Trennverfahren an Bedeutung gewinnen,
wie beispielsweise die Extraktion oder Membranverfahren.
Entwicklung neuer Syntheserouten. Die Untersuchungen haben gezeigt, dass heutige erdöl-
basierte Syntheserouten, die bereits seit Jahren produktiv eingesetzt werden, geringere Exergie-
verluste aufweisen als ihre biobasierten Pendants, die sich noch in der Entwicklung befinden.
Durch Parameterstudien wurde allerdings auch gezeigt, dass grundsätzlich auch biobasierte Syn-
theserouten möglich sind, deren Exergieverluste ebenso gering sind. Diese Syntheserouten sollten
dann einen horizontalen Verlauf aufweisen. Horizontale Syntheserouten mit Glucose als Rohstoff
führen zwingend zu Zwischen- und Endprodukten mit niedriger chemischer Exergie und einem
hohen Sauerstoffgehalt. Es gibt durchaus bereits heute Polymere, die in dieses Muster fallen.
Viele dieser Polymere basieren allerdings auf Monomeren, die an ihren heutigen Rohstoff Erdöl
angepasst sind und sich mittlerweile sehr effizient daraus herstellen lassen. Diese Monomere kön-
nen oft nicht so effizient direkt aus Biomasse hergestellt werden, da entsprechende Katalysatoren
fehlen. Aus diesem Grund sollte der Fokus auch auf die Entwicklung neuer Monomere gelegt
werden, die sich effizienter aus Biomasse herstellen lassen und dabei möglichst die chemische
Struktur der Rohstoffe erhalten. Die neuen Monomere dienen dann als Basis für Varianten bereits
bekannter Polymere oder führen zu neuen Polymeren. Es wird allerdings nicht immer möglich
sein, die geforderten Produkteigenschaften mit sauerstoffhaltigen Polymeren zu erfüllen, so dass
auch in Zukunft sauerstoffarme Polymere benötigt werden. Analog zu den obigen Überlegun-
gen sollten entsprechende biobasierte Syntheserouten von sauerstoffarmen Rohstoffen ausgehen,
wie beispielsweise Pflanzenöl. Um die stofflichen Anpassungen und die damit verbundenen
Exergieverluste gering zu halten, sollte dabei die Struktur des Pflanzenöls möglichst erhalten
bleiben. Auch hier müssen die Syntheserouten und die zugrunde liegenden Reaktionen sowie
benötigte Katalysatoren erst noch entwickelt werden. Exergieanalysen sind dabei ein geeignetes
Werkzeug, um bereits in einem frühen Entwicklungsstadium das ökonomische Potenzial einer
neuen Syntheseroute abschätzen zu können.
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Die Entwicklung neuer Syntheserouten ist oft produkt- oder eduktgetrieben. Im ersten Fall steht
das Produkt fest, aber die Edukte noch nicht. Im zweiten Fall soll ein bestimmtes Edukt stofflich
genutzt werden, das beispielsweise als Nebenprodukt aus einem anderen Prozess stammt, aber das
Zielprodukt ist hingegen noch offen. Eine Kombination dieser beiden Fälle ist ebenfalls denkbar,
in denen sowohl das Edukt als auch das Produkt feststeht, mögliche Zwischenprodukte aber
noch nicht. Diese Varianten haben gemeinsam, dass jeweils verschiedene Reaktionswege möglich
sind. Um die Entwicklungsarbeit sinnvoll steuern zu können, stellt sich frühzeitig die Frage nach
dem wirtschaftlichen Potenzial einer Syntheseroute. In einem ersten Schritt können denkbare
Syntheserouten, die die Anforderungen hinsichtlich der Edukte und Produkte erfüllen, in einem
Reaktionsnetzwerk zusammengefasst werden. Durch eine Beschreibung des Reaktionsnetzwerks
als mathematisches Optimierungsproblem kann eine erste Einschätzung auf Basis einer „Reaction
Network Flux Analysis“ erfolgen. Mit dieser Methode werden die Reaktionen der Syntheserouten
anhand stöchiometrie-basierender Massen- und Energiebilanzen und darauf aufbauender Kos-
tenschätzungen evaluiert (Voll und Marquardt, 2012a,b). Für eine weitergehende Evaluierung
der so als grundsätzlich vielversprechend identifizierten Syntheserouten, muss auch der Einfluss
des chemischen Prozesses auf die Wirtschaftlichkeit untersucht werden. Über die Umsetzung
der Syntheserouten in chemischen Prozessen stehen zu diesem frühen Zeitpunkt oft nur wenige
Informationen zur Verfügung. Es wird in diesem Abschnitt deshalb eine Methodik vorgestellt, die
eine solche Bewertung mit wenigen Informationen auf Basis von Exergieverlusten ermöglicht.
5.3.1 Methodik
Um als Instrument für eine erste Bewertung von Syntheserouten geeignet zu sein, müssen durch
die Methodik einerseits die wesentlichen Einflussgrößen abgebildet werden können, die für die
Exergieverluste verantwortlich sind. Andererseits muss die Methodik schnell anwendbar sein, um
in kurzer Zeit viele Syntheserouten bewerten zu können.
Die erste Anforderung ist die Berücksichtigung wesentlicher Einflussgrößen auf die Exergie-
verluste eines Prozesses. Diese Größen ergeben sich aus den Exergieanalysen der einzelnen
Grundoperationen aus Kapitel 3 und der Prozesse aus Kapitel 5.2:
• Umsatz: Die Ausbeute, also das Verhältnis zwischen Produktmenge und einer Bezugs-
komponente, ist bei Reaktionen mit einem niedrigen Umsatz gering. Dies erhöht die
Exergieverluste für die Produktaufbereitung, da die Produktkonzentration des Gemischs
aus dem Reaktor niedriger ist als es bei hohen Umsätzen der Fall wäre. Wird das nicht
umgesetzte Edukt nicht zurückgeführt, steigen zudem die Exergieverluste aufgrund des
Rohstoffrucksacks.
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• Selektivität: Bei niedrigen Selektivitäten ist die Ausbeute ebenfalls gering. Eine niedrige
Ausbeute aufgrund einer niedrigen Selektivität hat allerdings gegenüber einer niedrigen
Ausbeute aufgrund eines niedrigen Umsatzes den Nachteil, dass die Edukte zu anderen
Nebenprodukten reagieren. Zum einen kann der Rohstoffeinsatz durch Rückführungen
nicht mehr in dem Maße reduziert werden, wie es bei einem niedrigen Umsatz der Fall ist,
und zum anderen befinden sich weitere Stoffe im System, die in der Produktaufbereitung
ebenfalls abgetrennt werden müssen. Handelt es sich bei den Nebenprodukten allerdings
um wirtschaftsfähige Nebenprodukte, können die Exergieverluste im Prozess auf Produkt
und Nebenprodukte verteilt werden. Die produkt-spezifischen Exergieverluste werden so
reduziert.
• Kompression von Gasen: Die Kompression von Gasen ist im Vergleich zur Kompression
von Flüssigkeiten mit vergleichsweise hohen Exergieeinsätzen verbunden. Da in der Regel
eine Druckrückgewinnung nicht stattfindet, geht die für die Kompression aufgewandte
Exergie bei der Entspannung der Gase verloren.
• Wärmeübertragung: Die Exergieverluste bei der Übertragung von Wärme sind hoch,
wenn die treibende Temperaturdifferenz groß ist und generell Wärme auf einem hohen
Temperaturniveau bereitgestellt werden muss. Durch eine Integration von Wärmeströmen
können Exergieverluste erheblich reduziert werden.
• Trennung von Stoffgemischen: Bei der Trennung von Stoffgemischen ist insbesondere die
Destillation ein exergie-intensives, aber dennoch weitverbreitetes Verfahren. Die Exergiever-
luste sind hoch, wenn das Produkt in niedriger Konzentration vorliegt, die Siedepunkte und
Verdampfungsenthalpien der Stoffe hoch sind oder es sich um ein engsiedendes Gemisch
handelt.
Da diese Größen die Exergieverluste eines Prozesses signifikant beeinflussen, werden deren
Auswirkungen mit der hier vorgestellten Methodik abgebildet.
Die zweite Anforderung ist die schnelle Anwendbarkeit der Methodik. Dies wird gewährleistet,
indem die Syntheserouten in standardisierten Prozessen abgebildet werden. Das generische
Fließschema der standardisierten Prozesse ist in Abb. 5.15 dargestellt.
Das Fließschema der standardisierten Prozesse besteht aus einer Pumpe bzw. Kompressor P1,
zwei Wärmeübertragern HE1 und HE2, einem Reaktor R1, einer Drossel TH1, einer Trennse-
quenz und einer Rückführung der nicht umgesetzten Edukte. Durch die Pumpe wird der Druck
des eingehenden Stroms auf den Druck erhöht, bei dem im Reaktor die Reaktionen ablaufen
sollen. Durch einen Wärmeübertrager vor dem Reaktor wird das Gemisch vor dem Reaktor ggf.
vorgeheizt. Im Reaktor finden die Reaktionen bei gewünschten Bedingungen bzgl. Druck und
Temperatur statt. Nach dem Reaktor wird das Gemisch auf die Produktaufbereitung vorbereitet,
indem ggf. die Temperatur mit einem weiteren Wärmeübertrager neu eingestellt und es durch
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R1P1
S1 S2 S3
S_out1
…
S_outN
HE1 HE2
Trenn-
sequenz
TH1
S4 S5 S6
Srec
SEP
Abb. 5.15: Fließschema der standardisierten Prozesse zur schnellen Bewertung von Syntheserou-
ten.
eine Drossel ggf. entspannt wird. Die Produktaufbereitung findet dann im Anschluss in einer
vorgegebenen Trennsequenz statt, die separat konfiguriert wird.
Für die Trennsequenz gibt es verschiedene Möglichkeiten, die auf die Aufbereitung unterschied-
licher Gemischtypen angepasst sind. Je nach Konfiguration besteht die Trennsequenz aus einer
Kombination aus Flash, Absorptions- und Rektifikationskolonnen. Typische Konfigurationen
werden im Folgenden vorgestellt.
In der Trennsequenz nach Abb. 5.16 wird das Gemisch ausschließlich durch den Einsatz von
Rektifikationskolonnen getrennt.
S6 S_RC_out1
…
S_RC_outN
A, B,…, X
A, B,…, 
X, Y
Y
B
A
RC1
Abb. 5.16: Fließschema zur Trennsequenz flüssiger Gemische mittels Rektifikation.
Die Rektifikationskolonnen sind so miteinander verschaltet, dass die ausgehenden Ströme aus-
schließlich Reinstoffe enthalten. Sind in einem Gemisch also n Komponenten enthalten, besteht
die Rektifikationskaskade aus n−1 Rektifikationskolonnen. Diese Trennsequenz eignet sich vor
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allem für flüssige Gemische mit unterschiedlichen Siedepunkten. Befinden sich im Reaktionsge-
misch noch Gase oder Stoffe mit sehr niedrigen Siedepunkten, bieten sich andere Trennsequenzen
an. Eine Möglichkeit ist, gasförmige Bestandteile zunächst mit einem Flash abzutrennen, wie in
Abb. 5.17 dargestellt.
S6 S_RC_out1
…
S_RC_outN
A, B,…, X
A, B,…, 
X, Y
Y
B
A
RC1F1
S8
S7
Abb. 5.17: Fließschema zur Trennsequenz gasförmiger und flüssiger Gemische mittels Flash und
Rektifikation.
Im Anschluss an den Flash wird das flüssige Gemisch mittels Rektifikationskaskade weiter bis zu
den Reinstoffen aufgetrennt. Der gasförmige Strom aus dem Flash wird so nicht weiter aufgetrennt.
Befindet sich allerdings das Produkt in diesem abgeschiedenen Gasgemisch, muss dieses ebenfalls
weiter aufgereinigt werden. Dies kann beispielsweise durch eine Absorption erfolgen, wie in
Abb. 5.18 dargestellt.
Mit einem flüssigen Waschmittel werden bestimmte Gaskomponenten selektiv aus dem Gasge-
misch entfernt. Im Anschluss wird das beladene Waschmittel per Rektifikation wieder aufbereitet.
Durch die Wahl einer Trennsequenz liegt ein vollständiger Prozess vor, der exergetisch bewertet
werden kann. Die Exergieverluste für diesen Prozess ergeben sich aus der Bilanzierung der
Exergieverluste der einzelnen Grundoperationen
E˙loss = E˙loss,P1 + E˙loss,HE1 + E˙loss,R + E˙loss,HE2 + E˙loss,TH1 + E˙loss, SEP , (5.3)
wobei E˙loss,P1 die Exergieverluste in der Pumpe bzw. Kompressor, E˙loss,HE1 und E˙loss,HE2 die
Exergieverluste in den Wärmeübertragern, E˙loss,R die Exergieverluste im Reaktor, E˙loss,TH1 die
Exergieverluste in der Drossel und E˙loss,SEP die Exergieverluste durch die Trennsequenz bezeich-
nen. Die Exergieverluste einer Grundoperation werden nach Gl. 5.1 berechnet. Die Exergieverluste
sind abhängig von den Betriebsweisen der einzelnen Grundoperationen. Die Betriebsweisen der
Grundoperationen, die dieser Methodik zugrunde liegen, werden im Folgenden erläutert.
Die Pumpe arbeitet reversibel, d. h. die aufgebrachte Exergie für den Betrieb der Pumpe wird
in physikalische Exergie des Stoffstroms umgewandelt. Da die Ströme, die aus dem Prozess
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S6
S_RC_out1b
…
S_RC_outNb
A, B,…, X
A, B,…, 
X, Y
Y
B
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S7
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…
S_RC_outNa
S8
S4
A1
S9 S10
A, B,…, X
A, B,…, 
X, Y
Y
B
A
RC2
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Abb. 5.18: Fließschema zur Trennsequenz gasförmiger und flüssiger Gemische mittels Flash,
Absorption und Rektifikation.
austreten allerdings auf Umgebungsdruck entspannt werden, geht diese Exergie innerhalb des
Prozesses wieder verloren. Das Betriebsmittel für die Pumpe ist elektrische Energie.
Die Wärme in den Wärmeübertragern wird durch einen virtuellen Strom bereitgestellt, die die
gleiche Zusammensetzung haben wie die Ströme, auf die die Wärme übertragen wird. Durch
diese Wahl eines virtuellen Wärmeübertragerstroms wird eine innere, virtuelle Wärmeintegration
emuliert, wodurch die Exergieverluste für die Wärmeübertragung optimistisch nach unten abge-
schätzt werden. Die Temperatur des virtuellen Wärmeübertragerstroms wird so gewählt, dass eine
minimale Temperaturdifferenz eingehalten wird.
Im Reaktor sorgen Betriebsmittel zum Kühlen und Heizen dafür, dass die vorgegebene Reakti-
onstemperatur eingehalten wird. Durch diese Betriebsmittel werden auch Enthalpieänderungen
durch die Wärmetönung berücksichtigt. Da die Reaktionstemperatur in diesem Reaktor stets
konstant gehalten wird, erfolgt die Übertragung der Wärme mittels Wärmebäder konstanter
Temperatur. Aufgrund der konstanten Temperatur kommt für die Berechnung der physikalischen
Exergie der Betriebsmittel Gl. 2.11 zum Einsatz. Die Temperatur der Wärmebäder ist auch hier so
gewählt, dass eine minimale Temperaturdifferenz für die Wärmeübertragung eingehalten wird. Im
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Reaktor kommt es zudem durch die Reaktionen zu einer Änderung der chemischen Exergie, die
vom Umsatz und der Selektivität abhängt. Umsatz und Selektivität können entweder vorgegeben
oder anhand des chemischen Gleichgewichts automatisch bestimmt werden. Bei nicht vollständi-
gen Umsätzen kann der Anteil, der nicht umgesetzten Edukte, die zurückgeführt werden sollen,
vorgegeben werden.
Die Exergieverluste durch die Trennsequenz werden im Wesentlichen durch die Rektifikations-
kaskaden dominiert, mit denen auch der Lösungsmittelstrom aus der Absorptionskolonne und der
flüssige Strom aus dem Flash aufbereitet werden. Die Rektifikationskolonnen arbeiten am Betrieb-
spunkt des minimalen Rücklaufverhältnisses, welcher mit der Shortcut-Methode nach Underwood
entsprechend Abschnitt 3.5.1 bestimmt wird. Für die Berechnung der relativen Flüchtigkeit, die für
diese Shortcut-Methode benötigt wird, wird eine ideale Dampf- und Flüssigphase angenommen.
Die Energie für den Betrieb der Rektifikationskolonnen wird nach Gl. 3.36 mit Betriebsmitteln
in Form von Wärmebädern bei konstanter Temperatur analog zum Reaktor bereitgestellt. Die
Kombination eines minimalen Rücklaufverhältnisses und der Wärmeübertragung bei angepasster
Temperatur führt zu Exergieverlusten, die die realen Verluste tendenziell unterschätzen.
Die Exergie der Stoffströme wird nach Gl. 2.17 berechnet. Da die Stoffströme, die den Prozess
verlassen, in der Regel eine zur Umgebung verschiedene Temperatur haben, enthalten diese
physikalische Exergie. Diese physikalische Exergie ist ein Maß für das maximale Potenzial zur
Wärmeintegration mit anderen Prozessen und wird entsprechend als Gutschrift verrechnet. Ist
der Umsatz im Reaktor nicht vollständig oder wird ein Reaktionspartner im Überschuss der
Reaktion zugeführt, ist es sinnvoll, diese Stoffe nach der Aufbereitung zurückzuführen, um den
Rohstoffeinsatz und somit den Exergieverlust durch den Rohstoffrucksack zu reduzieren. Der
Grad der Eduktrückführung wird über einen separaten Parameter gesteuert.
Mithilfe der hier vorgestellten standardisierten Prozesse ist es möglich, erste Abschätzungen
hinsichtlich der Exergieverluste durchzuführen. Für jeden im System vorhandenen Stoff müssen
dazu Stoffdaten vorliegen, damit die Exergien der Stoffströme und Betriebsmittel berechnet
werden können. Zu den notwendigen Stoffdaten gehören die Bildungsgrößen zur Berechnung der
chemischen Exergie und der Wärmetönung, sowie isobare Wärmekapazitäten für die vorliegenden
Phasen zur Berechnung der physikalischen Exergie und Enthalpieänderungen aufgrund von
Temperaturvorgaben in den Grundoperationen. Kommt ein Stoff im Prozess sowohl flüssig als
auch dampfförmig vor, werden Informationen zum Phasenübergang benötigt. Hierbei handelt
es sich um die Dampfdruckkurve aus der sich auch die Siedetemperatur berechnen lässt. Die
energetische Änderung des Phasenwechsels wird mit der Verdampfungsenthalpie erfasst.
In einem frühen Entwicklungsstand einer Syntheseroute liegen viele Informationen über die
Reaktion und über den Prozess noch nicht abschließend vor. Aus diesem Grund ist es sinnvoll,
Parameterstudien durchzuführen, um den Einfluss der Prozessparameter abzuschätzen. Relevan-
te Prozessparameter sind u. a. Feedzusammensetzung, minimale Temperaturdifferenz bei der
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Wärmeübertragung, Umsatz und Selektivität, Reaktionsbedingungen hinsichtlich Temperatur
und Druck sowie der Anteil der rückführbaren Edukte. Eine mathematische Optimierung dieser
Prozessparameter ermöglicht den Vergleich mit einem Benchmark. So ist es möglich, die Pro-
zessparameter zu bestimmen, die erforderlich sind, damit die Exergieverluste einer Syntheseroute
geringer sind als die eines Benchmarks.
5.3.2 Auswertung
Im Folgenden wird die oben beschriebene Methodik auf verschiedene Prozesse angewendet.
Es werden beispielhaft die Prozesse der direkten und indirekten Syntheseroute Glucose →
1,2-Ethandiol untersucht. Die Prozessparameter für die schnelle Bewertung wie beispielsweise
Umsatz, Selektivität, Reaktionsbedingungen aber auch die Konfiguration der Trennsequenz sind
im Anhang 8.4.15 dargestellt und basieren auf den Annahmen der detaillierten Bewertung, um die
Vergleichbarkeit beider Methoden zu demonstrieren. Die Exergieverluste beider Bewertungsstufen
sind für die ausgewählten Prozesse in Abb. 5.19 gegenübergestellt. Die Gesamtexergieverluste
sind aufgeteilt in Verluste hinsichtlich der Rohstoffrucksäcke, der chemischen Exergie und den
Betriebsmitteln, die für die Pumpen, Wärmeübertrager und Trennoperationen benötigt werden.
Die Exergieverluste, die bei der Auftrennung des Produktgemisches entstehen, werden separat
ausgewiesen. Teilweise verlassen Ströme die Prozesse, deren Temperatur und Druck unterschied-
lich zur Umgebung sind und somit physikalische Exergie besitzen. Die physikalische Exergie ist
als Gutschrift dargestellt, da diese theoretisch genutzt werden kann.
Es zeigt sich, dass die Größenordnung der Exergieverluste prinzipiell auch mit der schnellen
Bewertung sehr gut abgeschätzt werden kann. Die Abweichungen bei der chemischen Exergie
sind dabei in allen Fällen gering. Dies ist grundsätzlich immer dann der Fall, wenn die Reaktionen
und entsprechenden Selektivitäten bekannt sind. Die produkt-spezifischen Verluste an chemischer
Exergie sind hingegen unabhängig vom Umsatz. Neben der chemischen Exergie werden in den
Prozessen Glucose→ Ethanol und Glucose→ 1,2-Ethandiol auch die Rohstoffrucksäcke der
Edukte gut abgeschätzt. Der Rohstoffrucksack hängt von der eingesetzten Rohstoffmenge ab und
somit von der Selektivität und der Rückführung von nicht umgesetzten Edukten. Für die schnelle
Bewertung wird für alle Prozesse angenommen, dass pauschal 90wt-% der nicht umgesetzten
Edukte rückführbar sind.
Die Exergieverluste durch die Betriebsmittel werden aufgrund der optimistischen Annahmen zur
Wärmeübertragung unterschätzt. Insbesondere die Exergieverluste bei der destillativen Trennung,
die mit Ausnahme des Prozesses Ethanol→ Ethen in allen untersuchten Prozessen zum Einsatz
kommt, sind deutlich geringer als bei der detaillierten Bewertung. Der wesentliche Unterschied
zwischen den beiden Bewertungsansätzen ist die - unter den Randbedingungen einer minima-
len Temperaturdifferenz - optimale Wärmeintegration bei der schnellen Bewertung zwischen
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Abb. 5.19: Exergieverluste für verschiedene Prozesse auf Basis einer schnellen und einer detail-
lierten Bewertung.
Kondensator am Kopf und Verdampfung am Sumpf der Rektifikationen.
Es fällt auf, dass die Exergieverluste durch Betriebsmittel im Prozess Ethen → Ethylenoxid,
die nicht der Trennung zuzuordnen sind, bei der schnellen Bewertung größer sind als bei der
detaillierten Bewertung. Dies widerspricht zunächst der Aussage, dass die Exergieverluste durch
die Betriebsmittel nach unten abgeschätzt werden. Der Grund dafür liegt in der unterschiedli-
chen Wärmeintegration. Bei der detaillierten Modellierung werden die ausgehenden Ströme am
Ende zum Vorheizen des Reaktionsgemisches benutzt, wodurch sich der Betriebsmitteleinsatz
ebenso reduziert wie die physikalische Exergie der austretenden Ströme. Bei der schnellen Bewer-
tung handelt es sich hingegen um eine virtuelle Wärmeintegration, bei der zum Aufheizen und
Abkühlen virtuelle Ströme gleicher Zusammensetzung mit angepasster Temperatur verwendet
werden. Die Exergieverluste bei dieser virtuellen Wärmeintegration werden den Betriebsmitteln
zugeordnet. Dadurch kommt es bei der Einstellung der geforderten Temperaturniveaus einer-
seits zu höheren Exergieverlusten durch die Betriebsmittel, andererseits bleibt die physikalische
Exergie der austretenden Ströme als Gutschrift erhalten. Die Verluste der Betriebsmittel und die
Gutschriften der physikalischen Exergie müssen also verrechnet werden.
Neben den in Abb. 5.19 dargestellten Prozessen, wurden weitere Prozesse sowohl mit der schnellen
Bewertung als auch mit einer detaillierten Modellierung evaluiert. Die Ergebnisse sind in einem
104
5.3 Schnelle Bewertung von Syntheserouten
Paritätsdiagramm in Abb. 5.20 dargestellt.
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Abb. 5.20: Gegenüberstellung der Exergieverluste aus der schnellen und detaillierten Bewertung
für verschiedene Prozesse.
Es zeigt sich, dass bei den untersuchten Prozessen mit der schnellen Methode die Ergebnisse aus
der detaillierten Modellierung um rund 20% unterschätzt werden. Je besser sich ein konkreter
Prozess durch die standardisierten Prozesse aus der vorgestellten Methodik beschreiben lässt,
desto besser stimmen auch die Ergebnisse der Exergieanalyse überein. Insbesondere können die
realen Trennoperationen von den hier vorgeschlagenen Trennsequenzen abweichen, wodurch sich
die Bewertungsunterschiede vergrößern. Diese Methodik ist deshalb nur für erste Abschätzungen
geeignet, um weitere Entwicklungs- und Modellierungsarbeiten an den untersuchten Prozessen
zu priorisieren.
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Kontext
In den vorangegangen Kapiteln wurde gezeigt, dass Biomasse Erdöl grundsätzlich als Rohstoff
ergänzen oder substituieren kann. Für einen vollständigen Rohstoffwandel in der chemischen
Industrie zu Biomasse sind hinsichtlich der Rohstoffe, der Produkte sowie der konkreten Ausge-
staltung der Syntheserouten verschiedene Optionen denkbar. In den vorangegangenen Kapiteln
wurde der Exergieverlust als Bewertungsgröße für das ökonomische Potenzial einer Syntheseroute
verwendet. Da Biomasse durch landwirtschaftliche Prozesse gewonnen wird, ist die benötigte
Landfläche ein wesentlicher zusätzlicher Faktor für die Bewertung der verschiedenen Optionen.
In diesem Kapitel wird der zukünftige Landflächen- und Energiebedarf für einen vollständigen
Rohstoffwandel anhand verschiedener Syntheserouten und Randbedingungen untersucht 1.
6.1 Repräsentative Syntheserouten
Es gibt verschiedene Möglichkeiten, wie Biomasse Erdöl als Rohstoffquelle ersetzen kann. Sowohl
bei der Art der Biomasse als auch bei den Endprodukten gibt es signifikante Unterschiede in der
Zusammensetzung und es ist heute nicht klar, welche Rohstoffe und Produkte sich durchsetzen
werden. In diesem Abschnitt werden deshalb zunächst einzelne Referenzreaktionen ausgewählt,
die dann anhand repräsentativer Syntheserouten untersucht werden.
In Kapitel 4 wurde bereits der Unterschied zwischen Biomasse, Erdöl und ihren Produkte hinsicht-
lich ihres Sauerstoffanteils und somit auch in ihrer chemischen Exergie untersucht. Die chemische
Exergie von sauerstoffarmen Stoffen, wie beispielsweise Erdöl oder heutigen konventionellen
Polymeren, ist hoch im Vergleich zu sauerstoffhaltigen Stoffen, wie Glucose. Wie in Kapitel
4.2 erläutert, kommen zwei grundsätzliche Möglichkeiten in Frage, um aus sauerstoffhaltigen
Rohstoffen ohne große Exergieverluste sauerstoffarme Produkte herzustellen: Entweder ein wei-
teres Edukt mit hoher chemischer Exergie, wie beispielsweise Wasserstoff, wird hinzugefügt
oder ein Koppelprodukt mit niedriger chemischer Exergie wird abgespalten, wie beispielswei-
se Kohlenstoffdioxid oder Wasser. Basierend auf diesen Überlegungen werden zunächst drei
1Die Ergebnisse aus diesem Kapitel wurden ebenfalls in Frenzel et al. (2013b) publiziert.
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Referenzreaktionen ausgewählt, die eine Herstellung von sauerstoffarmen Produkten aus sauer-
stoffhaltigen Rohstoffen erlauben. Im weiteren Verlauf werden diese mit der nebenstehenden
Kurzschreibweise bezeichnet.
Abspaltung von Sauerstoff durch Kohlenstoffdioxid, „-CO2“:
CαHβOγ → CδHβOφ + yCO2 (6.1)
Abspaltung von Sauerstoff durch Wasser und Zugabe von Wasserstoff, „+H2-H2O“:
CαHβOγ +aH2→ CδHεOφ + zH2O (6.2)
Abspaltung von Sauerstoff durch Wasser und Kohlenstoffdioxid, „-CO2-H2O“:
CαHβOγ → CδHεOφ + yCO2 + zH2O (6.3)
Gl. 6.1 ist eine Decarboxylierungsreaktion. In dieser Reaktion kann nur der Sauerstoffgehalt des
Zielmoleküls angepasst werden. Das O:C-Verhältnis kann aufgrund eines fehlenden Freiheits-
grades nicht frei gewählt werden. Bei den Reaktionen nach Gln. 6.2 und 6.3 kann das Verhältnis
zwischen Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff im Produkt hingegen frei gewählt werden.
Um Moleküle herzustellen, deren Sauerstoffgehalt höher ist als der Sauerstoffgehalt ihrer Roh-
stoffe, wird eine Oxidationsreaktion ausgewählt.
Oxidation, „+O2“:
CαHβOγ +bO2→ CαHβOφ (6.4)
Analog zu Gl. 6.1 kann auch hier das C:H-Verhältnis aufgrund eines fehlenden Freiheitsgrades
nicht frei bestimmt werden.
Die Abspaltung von Koppelprodukten reduziert die erreichbare Produktmenge, insbesondere
wenn diese Kohlenstoff enthalten. Dies bedeutet, dass der Rohstoffeinsatz steigt und damit der
Bedarf an Landfläche und Energie, die für die Produktion der Biomasse benötigt wird. Die
benötigte Landfläche und Energie hängt also auch davon ab, welche Biomasse verwendet und
welche Produkte angestrebt werden. Um den Einfluss unterschiedlicher Rohstoffe und Produkte
auf den Landflächen- und Energiebedarf zu untersuchen, werden die Stoffe in drei Kategorien
unterteilt. Jede Kategorie repräsentiert eine Stoffklasse, die sich in Bezug auf Sauerstoffgehalt
und chemischer Exergie unterscheiden:
• Glucose-Level mit rund 50wt-% Sauerstoff und einer chemischen Exergie von 15 MJ/kg.
• Pflanzenöl-Level mit rund 10wt-% Sauerstoff und einer chemischen Exergie von 40 MJ/kg.
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• Erdöl-Level ohne Sauerstoff und einer chemischen Exergie von 42 MJ/kg.
Aus diesen Kategorien können nun verschiedene Syntheserouten abgeleitet werden. Die Synthe-
serouten starten von den Rohstoffen Glucose und Pflanzenöl und enden bei Produkten, die den
drei Kategorien Glucose-Level, Pflanzenöl-Level und Erdöl-Level zugeordnet werden können.
Die Produkte dieser Kategorien entsprechen Stoffen, die sich hinsichtlich chemischer Exergie
und Sauerstoffgehalt an Glucose, Pflanzenöl und Erdöl orientieren. Aus den zwei Rohstoffen
und den drei Produktkategorien, ergeben sich somit sechs Syntheserouten, die in Tab. 6.1 für
unterschiedliche Reaktionswege dargestellt sind.
XXXXXXXXXXXXRohstoff
Produkt Glucose-Level Pflanzenöl-Level Erdöl-Level
Glucose direkt -CO2,
+H2-H2O,
-CO2-H2O
-CO2,
+H2-H2O,
-CO2-H2O
Pflanzenöl +O2 direkt -CO2,
+H2-H2O,
-CO2-H2O
Tab. 6.1: Betrachtete Syntheserouten und Referenzreaktionen vom Rohstoff bis zum Endprodukt.
In drei Syntheserouten wird der Sauerstoffgehalt reduziert, wobei jeweils die Referenzreaktionen
-CO2, +H2-H2O und -CO2-H2O zur Anwendung kommen. Zwei Syntheserouten sind direkte
Umsetzungen ohne Anpassung des Sauerstoffgehalts. In der letzten Syntheseroute wird Pflan-
zenöl eingesetzt, um ein Produkt herzustellen, das dem Glucose-Level entspricht. Für diese
Syntheseroute wird Sauerstoff nach der Referenzreaktion +O2 hinzugefügt.
Innerhalb der betrachteten Syntheserouten wird das O:C-Verhältnis zwischen Rohstoffen und
Produkten angepasst. Die Anpassung des O:C-Verhältnisses ist für die betrachteten Syntheserouten
und Referenzreaktionen unterschiedlich stark. Um die Unterschiede zu erfassen, wird als erster
Indikator die Masseneffizienz nach Gl. 4.6 herangezogen. Die Masseneffizienz ist ein Maß
für die stoffliche Ausnutzung eines Rohstoffs. Je höher die Masseneffizienz ist, desto geringer
ist der Rohstoffeinsatz für die Herstellung einer bestimmten Menge Produkt. Mit sinkendem
Rohstoffeinsatz sinkt auch der Landflächen- sowie der Energiebedarf für die Herstellung der
Rohstoffe. Die Masseneffizienz ist in Abb. 6.1 für die Syntheserouten und Referenzreaktionen
dargestellt.
Es zeigt sich, dass die Masseneffizienz sinkt, wenn die Sauerstoffmenge steigt, die durch Koppel-
produkte abgespalten wird. Dies gilt sowohl für die Syntheserouten ausgehend von Glucose als
auch für die Syntheserouten ausgehend von Pflanzenöl. Da der Sauerstoffgehalt von Pflanzenöl
niedriger ist als von Glucose, ist auch die Masseneffizienz in den entsprechenden Syntheserouten
höher. Bei der Syntheseroute Pflanzenöl zu Glucose ist der Sauerstoffgehalt des Produkts höher als
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Abb. 6.1: Masseneffizienz der betrachteten Syntheserouten für die Referenzreaktionen.
des Rohstoffs. In diesem Fall wird nach Gl. 6.4 Sauerstoff hinzugegeben und die Masseneffizienz
ist größer als eins. Im Falle einer direkten Umwandlung, wenn also aus Glucose oder Pflanzenöl
ein Stoff mit gleicher Zusammensetzung hergestellt wird, ist die Masseneffizienz gleich eins.
Für die Abspaltung von Sauerstoff sind verschiedene Reaktionen denkbar, wovon hier mit Gln. 6.1
bis 6.3 drei ausgewählt wurden. Die Masseneffizienz variiert für die unterschiedlichen Refe-
renzreaktionen auch innerhalb einer Syntheseroute. Abb. 6.1 zeigt, dass die Masseneffizienz der
Referenzreaktionen -CO2 und -CO2-H2O geringer ist als bei +H2-H2O. Bei der Referenzreaktion
-CO2 kann aufgrund des fehlenden Freiheitsgrades nur der Sauerstoffanteil des Zielmoleküls ein-
gestellt werden. Bei der Referenzreaktion -CO2-H2O besteht diese Einschränkung nicht. Ein Teil
des Sauerstoffs wird dabei mittels Wasser abgespalten, wodurch die Masseneffizienz gegenüber
einer ausschließlichen Abspaltung von Kohlenstoffdioxid steigt.
Basierend auf diesen fundamentalen Betrachtungen werden in den nächsten Kapiteln die Unter-
schiede der oben vorgestellten Optionen auf den Landflächen- und zusätzlichen Energiebedarf
unter verschiedenen Randbedingungen quantifiziert.
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6.2 Heutiger Flächen- und Energiebedarf
In diesem Abschnitt wird der Landflächen- und Energiebedarf unter heutigen Randbedingungen
hinsichtlich des Bedarfs an chemischen Produkten, der Weltbevölkerung und der landwirtschaftli-
chen Flächenerträge berechnet. Die Berechnung einer definierten Menge Produkt erfolgt mithilfe
der oben berechneten Masseneffizienzen, der landwirtschaftlichen Flächenerträge einer bestimm-
ten Feldfrucht sowie ihrer nutzbaren Bestandteile.
Die durchschnittlichen Flächenerträge ei basieren auf den jährlichen Erträgen der Jahre 2000 bis
2010:
ei =
ei
ai
, (6.5)
mit
ei =
2010
∑
t=2000
ei,t
∆t
, (6.6)
ai =
2010
∑
t=2000
ai,t
∆t
, (6.7)
wobei ei das gesamte Produktionsvolumen und ai die gesamte Anbaufläche eines Landes i während
des betrachteten Zeitraums mit der Länge ∆t bezeichnet.
Die Erträge der Feldfrüchte variieren aufgrund verschiedener Rahmenbedingungen. Um zeitliche
Variationen zu erfassen, wird die Standardabweichung σe der Erträge berechnet. Die Standard-
abweichung wird mit der Anbaufläche der jeweiligen Feldfrucht und den einzelnen Ländern
i, j = 1 ..N gewichtet, um regionale Unterschiede zu berücksichtigen. Diese gewichtete Standard-
abweichung ist gegeben durch:
σe =
√√√√√√√√ N∑i=1 aiN∑
j=1
a j
e2i −
 N∑i=1 aiN∑
j=1
a j
ei

2
. (6.8)
Die Werte sind in Tab. 6.2 angegeben. Es wird angenommen, dass Glucose aus Weizen und
Pflanzenöl aus Raps gewonnen wird. Der globale Durchschnittsertrag ist durch hohe regionale
Schwankungen gekennzeichnet, wobei der globale Ertrag im Vergleich zu optimalen Werten
niedrig ist. Nach FAO (2013) waren die höchsten Erträge 10 t/ha Weizen und 5,2 t/ha Raps,
die in den letzten 50 Jahren in einem Land erreicht wurden. In Tab. 6.2 ist dargestellt, dass die
europäischen Erträge im Vergleich zu den globalen Erträgen deutlichen höher sind, aber dass es
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Feldfrucht Weizen Raps
nutzbarer Präkursor Glucose Pflanzenöl
Erträge zwischen 2000
und 2010 in t/(haa)
Welt Europa Deutschl. Welt Europa Deutschl.
2,9 ± 1,4 3,6 ± 2,0 7,4 ± 0,5 1,7 ± 0,7 2,7 ± 0,8 3,6 ± 0,5
Trockenmasse (TM) 83% 87%
Präkursor bezogen auf TM 60% 41,4%
Erträge der Präkursoren in
t/(haa)
Welt Europa Deutschl. Welt Europa Deutschl.
1,4 ± 0,7 1,8 ± 1,0 3,7 ± 0,3 0,6 ± 0,3 1,0 ± 0,3 1,3 ± 0,2
Tab. 6.2: Parameter für die betrachteten Feldfrüchte. Erträge: FAO (2013), Trockenmasse: Kalt-
schmitt und Reinhardt (1997), Anteil Produkt: Kaltschmitt und Reinhardt (1997), Singh
und Bargale (2000).
auch innerhalb von Europa Schwankungen gibt.
Für die folgenden Berechnungen wird Europa als typische Region ausgewählt, weil die klima-
tischen Bedingungen hinsichtlich Temperatur, Sonnenstrahlung und Regen gut sind und eine
künstliche Bewässerung oft nicht erforderlich ist. Aus diesen Gründen werden die Erträge von
Feldfrüchten, die in Europa typisch sind, als Basis für die Flächenberechnung genutzt.
Die durchschnittlichen Erträge aus Tab. 6.2 beziehen sich auf die geerntete Biomasse, die nach
der Ernte noch einen Wasseranteil zwischen 10% und 20% enthält. Für chemische Reaktionen ist
nur der Trockenmasseanteil der Biomasse umsetzbar, weshalb die Erträge um den Wassergehalt
reduziert werden müssen. Um den Flächenbedarf berechnen zu können, der für die Herstellung
einer bestimmten Produktmenge aus Biomasse benötigt wird, wird zusätzlich berücksichtigt, dass
andere Bestandteile der Feldfrüchte, wie beispielsweise Lignin, die effektiven Erträge reduzieren.
Der Stärkegehalt von Weizen beträgt rund 60% (Kaltschmitt und Reinhardt, 1997). Stärke kann
praktisch vollständig zu Glucose hydrolysiert werden. Der Pflanzenölanteil von Raps beträgt
rund 40% der Trockenmasse (Kaltschmitt und Reinhardt, 1997). Pflanzenöl wird wie bereits in
den vergangen Kapiteln mit Triolein angenähert. Werden sowohl Wassergehalt und der Anteil
der nicht nutzbaren Bestandteile dieser Feldfrüchte berücksichtigt, reduziert sich der effektive
Flächenertrag um 50% für Weizen und 65% für Raps. Die effektiven Flächenerträge sind in
Tab. 6.2 zusammenfassend dargestellt.
Mit den effektiven Flächenerträgen aus Tab. 6.2 und den Masseneffizienzen aus Abb. 6.1 wird die
landwirtschaftliche Nutzfläche berechnet, die für die Herstellung von einem Kilogramm Produkt
benötigt wird. Um die Landfläche zu erhalten, die für einen vollständigen Rohstoffwandel von
Erdöl zu Biomasse benötigt wird, wird die Berechnung auf die jährliche Gesamtnachfrage pro
Person nach organischen Chemikalien bezogen. Die Gesamtnachfrage nach organischen Chemika-
lien wird unterteilt in Kunststoffe (engl. plastics) und Nicht-Kunststoffe (engl. non-plastics). Die
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durchschnittliche jährliche Kunststoffnachfrage beträgt im globalen Durchschnitt pro Person rund
40 kg (PlasticsEurope, 2012). Da für die weltweite jährliche Nachfrage nach Nicht-Kunststoffen
keine Werte vorliegen, wird diese wie folgt abgeschätzt: In Deutschland beträgt der Anteil an
Kunststoffen an der Gesamtnachfrage nach chemischen Gütern 75% (Saygin et al., 2008). Unter
der Annahme, dass das Verhältnis zwischen Kunststoffen und Nicht-Kunststoffen am Gesamt-
markt in Deutschland und global vergleichbar ist, liegt der heutige globale Durchschnittswert für
die jährliche Pro-Kopf-Nachfrage nach organischen Chemikalien bei rund 54 kg. Die folgenden
Berechnungen für den Landflächenbedarf für einen vollständigen Rohstoffwandel basieren auf
diesem Wert.
In Abb. 6.2 ist der Flächenbedarf pro Person für einen vollständigen Rohstoffwandel unter heuti-
gen Bedingungen dargestellt, also einer vollständigen biobasierten Produktion von organischen
Chemikalien. Der Flächenbedarf dafür ist für die sechs Syntheserouten aus Tab. 6.1 und den
jeweiligen Referenzreaktionen -CO2, +H2-H2O, -CO2-H2O sowie +O2 für die Anpassung des
O:C:H-Verhältnisses nach Gln. 6.1 bis 6.4 berechnet. Die Fehlerbalken zeigen die Abweichung
des Flächenbedarfs aufgrund der Ertragsschwankungen entsprechend der Standardabweichung
nach Gl. 6.8. Ein Vergleich mit Abb. 6.1 zeigt, dass der Flächenbedarf der Syntheserouten mit
einer niedrigen Masseneffizienz wie erwartet höher ist. Trotz der hohen Masseneffizienz der
Syntheserouten mit Pflanzenöl als Rohstoff, ist der Flächenbedarf in diesen Fällen nicht deutlich
geringer als jener der Syntheserouten mit Glucose als Rohstoff. Der Grund dafür liegt in den
geringen Flächenerträgen von Pflanzenöl aus Raps.
Für eine vollständig biobasierte Produktion chemischer Güter werden mindestens rund 250 m2
pro Person benötigt. Dabei handelt es sich um Syntheserouten, bei denen Glucose als Rohstoff
eingesetzt wird, um Produkte mit einem durchschnittlichen Sauerstoffgehalt herzustellen, der mit
Glucose vergleichbar ist.
Der Flächenbedarf in Abb. 6.2 ist nur der Flächenbedarf, der für den Anbau der Biomasse
benötigt wird, die dann in chemische Produkte umgewandelt wird. Für die Produktion weiterer
Betriebsmittel wird allerdings teilweise zusätzliche Landfläche benötigt. So wird für die Bestellung
der Felder beispielsweise Dieselkraftstoff benötigt. Wenn die chemischen Produkte nachhaltig
produziert werden sollen, muss der Dieselkraftstoff ebenfalls nachhaltig produziert werden. Die
Produktion von Biodiesel benötigt dann aber weitere Landfläche. Nach FNR (2008) beträgt der
Biodieselertrag aus Raps rund 1550 l/ha. Für die Bestellung der Felder werden rund 80 l/ha
benötigt (Frenzel, 2009, Kaltschmitt und Reinhardt, 1997). Somit erhöht sich die benötigte
Landfläche für einen vollständigen Rohstoffwandel um etwa 5% im Vergleich zu den Werten
aus Abb. 6.2. Hierbei handelt es sich um eine obere Grenze, weil in Zukunft durchaus andere
Technologien zum Einsatz kommen können. So ist der Wirkungsgrad von Photovoltaik zur
Umwandlung von Sonnenstrahlung in Energie beispielsweise für eine Wasserstoffwirtschaft
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Abb. 6.2: Flächenbedarf für die betrachteten Syntheserouten und die Referenzreaktionen.
signifikant höher als die Photosynthese zur Kohlenstofffixierung 2. Die obigen Betrachtungen
zeigen aber dennoch, dass die zusätzlich benötigte Landfläche für die Bestellung der Felder bereits
heute nur einen kleinen Anteil am Gesamtlandflächenbedarf einnimmt.
In diesen Berechnungen wurden Weizen und Raps exemplarisch ausgewählt, da beide Feldfrüchte
in Europa heimisch sind. Wenn in der chemischen Industrie in Zukunft weltweit Biomasse als
Rohstoffquelle eingesetzt wird, werden auch andere Biomassearten verwendet werden, deren
Flächenerträge sich unterscheiden. Da in allen Fällen die Masseneffizienzen der Syntheserouten
und Referenzreaktionen unabhängig von den Flächenerträgen sind, sind auch die Ergebnisse aus
Abb. 6.2 grundsätzlich für andere Feldfrüchte gültig. Beispiele für andere Feldfrüchte sind Palmöl
aus Ölpalmen, die in Indonesien und Malaysia verbreitet sind oder Glucose aus Zuckerrohr, das
in Brasilien oder Indien angebaut wird. Die Erträge dieser Feldfrüchte sind teilweise deutlich
höher als die von Weizen oder Raps und somit ist auch der Landflächenbedarf geringer. So liegt
der effektive Palmölertrag in Indonesien bei rund 5,4 t/(haa) (Chisti, 2007, FAO, 2013) und der
effektive Glucoseertrag aus Zuckerrohr in Brasilien bei rund 10 t/(haa) (FAO, 2013, Goldemberg
und Guardabassi, 2010), wodurch sich der Flächenbedarf für einen vollständigen Rohstoffwandel
2Wirkungsgrad Photovoltaik: 10% (Suri et al., 2007), Wirkungsgrad Elektrolyse: 70% (Müller et al., 2012),
Wirkungsgrad Photosynthese: 1-3% (Beadle und Long, 1985)
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gegenüber dem Einsatz von Weizen und Rapsöl um den Faktor fünf reduzieren lässt. Da es sich
bei Brasilien und Indonesien allerdings um Regionen handelt, in denen für diese Feldfrüchte
jeweils sehr hohe Erträge erzielt werden, lassen sich diese Ergebnisse nicht auf einen globalen
Durchschnittsertrag übertragen.
Neben dem Flächenbedarf für den Anbau der Biomasse, wird Energie benötigt, um chemische
Produkte herzustellen. Es wird nun untersucht, wie groß der extern zugeführte Energieeinsatz
mindestens ist, wenn Biomasse als Rohstoff eingesetzt wird. Da die Kosten besser mit Exergie als
mit Energie korrelieren, werden anstatt Energie- Exergiebilanzen verwendet.
Ein wesentlicher Faktor für den Exergieeinsatz ist die Bereitstellung der benötigten Edukte. Bei
den Edukten handelt es sich in den hier betrachteten Syntheserouten um Wasserstoff, Sauerstoff
sowie die biobasierten Präkursoren. Wasserstoff wird bei der Referenzreaktion +H2-H2O hinzu-
gegeben. Es wird angenommen, dass der Wasserstoff mittels Elektrolyse hergestellt wird, deren
Wirkungsgrad bei 70% liegt (Müller et al., 2012). Es muss also gegenüber dem Exergiegehalt
des Wasserstoffs zusätzliche Exergie aufgewendet werden, um Wasserstoff zu gewinnen. Für
die Oxidationsreaktion +O2 wird angenommen, dass es sich bei dem benötigten Sauerstoff um
Luftsauerstoff handelt. Aufgrund dieser Annahme ist der Exergieeinsatz für die Bereitstellung
des Sauerstoffs zu vernachlässigen. Die biobasierten Präkursoren werden aus Weizen und Raps
gewonnen. Sowohl für den Anbau der Biomasse als auch für die Isolierung der Präkursoren aus
Weizen und Raps wird Exergie benötigt. Diese Werte werden Tab. 8.7 entnommen. Die chemische
Exergie von Glucose und Pflanzenöl muss nicht separat aufgebracht werden. Dies geschieht statt
dessen unter dem Einsatz von Sonnenstrahlung und entsprechender Landfläche. Zusätzlich wird
Exergie benötigt, um Glucose, Pflanzenöl und ggf. Wasserstoff in die gewünschten Endprodukte
umzuwandeln, wozu weitere verfahrenstechnische Grundoperationen eingesetzt werden. Der
Betrieb dieser Grundoperationen benötigt ebenfalls Exergie, beispielsweise für die Anpassung
von Druck und Temperatur. Diese Exergieeinsätze können an dieser Stelle nicht berücksichtigt
werden, da sie stark von der Realisierung des jeweiligen Prozesses abhängen.
Im Vergleich zu den spezifischen Exergieeinsätzen für die Herstellung von Glucose in Höhe von
3,50 MJ/kg und Pflanzenöl in Höhe von 7,24 MJ/kg ist der spezifische Exergieeinsatz für die
Herstellung des Wasserstoffs mit 173 MJ/kg signifikant höher. Aufgrund der geringen molaren
Masse von Wasserstoff, ist auch die benötigte Masse für chemische Reaktionen in der Regel klein,
wodurch sich der hohe Exergieeinsatz zwar wieder relativiert aber nicht vernachlässigt werden
kann. Um den gesamten Exergieeinsatz für die Herstellung eines chemischen Produkts auf Basis
einer konkreten Syntheseroute zu berechnen, wird zunächst die Menge an biobasierten Rohstoffen
und ggf. Wasserstoff für die einzelnen Referenzreaktionen bestimmt. Mit den spezifischen Exer-
gieeinsätzen wird dann daraus auf den gesamten Exergieeinsatz geschlossen. Die Ergebnisse für
die einzelnen Syntheserouten und Referenzreaktionen sind in Abb. 6.3 dargestellt. Die Anteile am
Exergieeinsatz für die Herstellung der biobasierten Rohstoffe und des Wasserstoffs sind getrennt
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Abb. 6.3: Exergiebedarf für die betrachteten Syntheserouten und die Referenzreaktionen.
Dabei ist der Exergiebedarf hinsichtlich der biobasierten Rohstoffe umgekehrt proportional zu den
Masseneffizienzen aus Abb. 6.1 und somit vergleichbar zu den Ergebnissen aus Abb. 6.2. Daraus
folgt, dass sowohl der Flächen- als auch Exergiebedarf für die Syntheserouten minimal wird,
wenn sauerstoffhaltige Produkte angestrebt werden. Die Syntheserouten mit der Referenzreaktion
+H2-H2O weisen für ein Produktniveau nach Abb. 6.1 jeweils eine hohe Masseneffizienz und
somit nach Abb. 6.2 auch einen geringen Flächenbedarf auf. Aus diesem Grund ist auch der Exer-
giebedarf für die Bereitstellung der biobasierten Rohstoffe gering. Da für diese Reaktion allerdings
zusätzlich Wasserstoff benötigt wird, ist der Gesamtexergiebedarf für diese Referenzreaktion
größer als bei den anderen Referenzreaktionen.
Der Anbau von Raps und somit die Gewinnung von Pflanzenöl benötigt mehr Exergie als die
Gewinnung von Glucose aus Weizen. Allerdings sind die Masseneffizienzen der Syntheserou-
ten ausgehend von Pflanzenöl deutlich besser als die Masseneffizienzen der Syntheserouten
ausgehend von Glucose. Aus diesem Grund ist der Unterschied beim produktbezogenen Exergie-
bedarf zwischen diesen Syntheserouten auch kleiner als der Unterschied im rohstoffbezogenen
Exergiebedarf zunächst vermuten lässt.
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Es stellt sich die Frage, wie groß der zusätzliche Flächenbedarf für die Bereitstellung der Exergie
aus Abb. 6.3 ist. In einer nachhaltig agierenden chemischen Industrie muss auch die Exergie
nachhaltig bereitgestellt werden, wofür letztendlich nur erneuerbare Energien in Frage kommen,
wie beispielsweise Windturbinen oder Photovoltaikanlagen. Insbesondere Photovoltaikanlagen be-
nötigen für ihren Betrieb Fläche, die im Folgenden abgeschätzt wird. Die typische Solarstrahlung
am Boden beträgt in Mitteleuropa rund 1000 kWh/m2 pro Jahr. Der Wirkungsgrad von Photovol-
taikanlagen wird inkl. Peripherie nach unten mit 10% abgeschätzt (Suri et al., 2007). Daraus folgt
ein zusätzlicher Flächenbedarf in Höhe von 0,06 m2/(kgProdukt) für die Exergiebereitstellung
für die Variante mit den höchsten Exergieverlusten. Für einen vollständigen Rohstoffwandel
ergeben sich somit weniger als 3 m2 pro Person. Dies ist im Vergleich zum Flächenbedarf für den
Anbau der Biomasse zu vernachlässigen. In Summe werden rund 300 kWh/Person pro Jahr Exer-
gie benötigt, um die entsprechenden Menge Rohstoffe für eine biobasierte chemische Industrie
herzustellen. Im Vergleich zum weltweiten Primärenergieverbrauch, der 2011 nach BP (2013) bei
20300 kWh/Person lag, ist dieser Anteil gering.
6.3 Flächenbedarf unter zukünftigen
Rahmenbedingungen
Die obigen Berechnungen schätzen den Flächen- und Energiebedarf für einen vollständigen
Rohstoffwandel auf Basis heutiger Bedingungen ab. Ein Rohstoffwandel von Erdöl zu Biomasse
wird allerdings einige Dekaden dauern. In dieser Zeitspanne von heute bis beispielsweise 2050
werden sich relevante Faktoren ändern, wie die Nachfrage nach chemischen Gütern, die Erträge
der Feldfrüchte und die Weltbevölkerung. 2050 wird hier als Referenz angenommen, da die
Weltbevölkerung nach dem mittleren Szenario der UN (2013) dann etwa ihr Maximum erreichen
wird.
Es werden nun drei Szenarien betrachtet, um den Flächenbedarf für einen Rohstoffwandel unter
den Rahmenbedingungen im Jahr 2050 abzuschätzen. Die Parameter der Szenarien sind in Tab. 6.3
dargestellt. In den drei Szenarien werden die Pro-Kopf-Nachfrage an chemischen Gütern und
die Erträge der Feldfrüchte variiert. Das mittlere Szenario wird als wahrscheinlichstes Szenario
angenommen, während die anderen Szenarien eine obere und untere Grenze darstellen. Die Wahl
der entsprechenden Parameter wird im Folgenden erläutert.
In entwickelten Ländern ist der Bedarf an Kunststoffen signifikant höher als in Entwicklungs-
oder Schwellenländern. Der jährliche Pro-Kopf-Bedarf an Kunststoffen der EU-27 Länder beträgt
im Durchschnitt rund 78 kg, wobei Im- und Export mit berücksichtigt werden. Dieser Wert ist
rund doppelt so groß wie der globale Durchschnitt (PlasticsEurope, 2012). Um den Bedarf nach
allen Produkten der organischen chemischen Industrie abzuschätzen, wird wieder das Nachfrage-
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Verhältnis in Deutschland zwischen Kunststoffen und Nicht-Kunststoffen angesetzt und auf den
europäischen Raum übertragen. Dies führt im europäischen Raum zu einer jährlichen Nachfrage
an chemischen Gütern von 104 kg pro Person. In entwickelten Ländern ist die Wachstumsrate nach
chemischen Gütern klein. Aus diesem Grund wird der heutige europäische Wert als zukünftige
obere Grenze für den globalen Mittelwert angesetzt. Als untere Grenze wird angenommen, dass
die Nachfrage nach chemischen Gütern konstant bleibt und auch in Zukunft dem heutigen globalen
Mittelwert entspricht.
Als zweiter Parameter werden die Erträge der Feldfrüchte variiert. Die spezifischen Erträge
der Feldfrüchte schwanken auch im globalen Mittel. Nichtsdestotrotz zeigt eine Analyse der
entsprechenden Daten aus FAO (2013), dass die Erträge in den letzten Jahrzehnten grundsätzlich
gestiegen sind. In Abb. 6.4 ist die jährliche relative Änderung der globalen spezifischen Erträge
von Weizen dargestellt. Für diese Darstellung wurde die Kurve mit einem gleitenden Mittel
über zehn Jahre geglättet. In den Jahrzehnten 1960 bis 1980 stieg der Ertrag um rund 3% pro
Jahr an. Diese Entwicklung hat sich in den letzten Jahrzehnten verlangsamt, wie die lineare
Anpassung in Abb. 6.4 zeigt. Eine Extrapolation der linearen Anpassung bis zum Jahr 2050
wird als Ertragssteigerung für das mittlere Szenario angenommen. Als untere Grenze wird
angenommen, dass der Ertrag in Zukunft konstant auf dem heutigen Wert bleibt. Als obere
Grenze wird ein stetig wachsender Ertrag angenommen. Die Ertragssteigerung basiert auf einer
jährlichen Steigerungsrate von 1,5%, mit der die Erträge beginnend ab dem Jahr 2010 bis zum
Jahr 2050 extrapoliert werden. Die Szenarien sind mit ihren Parametern in Tab. 6.3 noch einmal
zusammenfassend dargestellt.
Szenario Ertrag Nachfrage
Weizen Raps chemische Güter
t/(haa) t/(haa) kg/(Persona)
niedriger Flächenbedarf 6,5 4,9 54
mittlerer Flächenbedarf 5,1 3,9 104
hoher Flächenbedarf 3,6 2,7 104
Tab. 6.3: Szenarien und ihre Parameter zur Abschätzung des Flächenbedarf im Jahr 2050.
Der Flächenbedarf für die Syntheserouten ist für die drei Szenarien in m2/Person in Abb. 6.5
dargestellt. Die grauen Balken entsprechen den Ergebnissen aus dem Szenario „mittlerer Flächen-
bedarf“, die Fehlerbalken zeigen die Abweichungen für die Szenarien „niedriger Flächenbedarf“
und „hoher Flächenbedarf“.
Die Rangfolge hinsichtlich des Flächenbedarfs der Syntheserouten ist in allen Szenarien identisch
zum Flächenbedarf aus Abb. 6.2 unter heutigen Rahmenbedingungen. Der Grund dafür liegt in
den unveränderten Masseneffizienzen. Die obere und untere Abschätzung unterscheidet sich vom
mittleren Szenario in allen Fällen um ungefähr 50%. Es wird als wahrscheinlich angenommen,
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Abb. 6.4: Jährliche relative Änderung der globalen spezifischen Erträge von Weizen als gleitendes
Mittel über zehn Jahre (FAO, 2013).
dass auch in Zukunft die Erträge und die Nachfrage nach chemischen Gütern steigen werden,
wie es im mittleren Szenario abgebildet ist. In diesem wahrscheinlichen Szenario variiert der
Flächenbedarf zwischen 400 und 1300 m2/Person. Dies sind rund 100 bis 300 m2 mehr als für
die entsprechenden Syntheserouten unter heutigen Bedingungen.
Nach Pfennig (2007) beträgt der aktuelle Flächenbedarf für die Herstellung von Nahrungsmitteln
ungefähr 7400 m2 pro Person. Abhängig von der Syntheseroute und Referenzreaktion beträgt der
Anteil am Flächenbedarf für einen vollständigen Rohstoffwandel in der chemischen Industrie für
das wahrscheinliche mittlere Szenario somit 4% bis 17% vom Flächenbedarf für die Herstellung
von Nahrungsmitteln. Es stellt sich die Frage, welche Syntheserouten sich in Zukunft durchsetzen
werden. Die steigende Weltbevölkerung ist ein Multiplikator für die absolute Nachfrage nach
natürlichen Ressourcen. Dies erhöht den Druck, den Flächenbedarf zu reduzieren und somit
entsprechende Syntheserouten zu bevorzugen. Zusätzlich gibt es ethische, ökologische und öko-
nomische Aspekte, die für Syntheserouten mit einem geringen Flächenbedarf sprechen (Fargione
et al., 2008, Kim et al., 2009, Schaub und Turek, 2011). Wird die Wasserstofferzeugung außen vor
gelassen, korreliert der Exergiebedarf, der ein Maß für die Prozesskosten darstellt, aus Abb. 6.3
mit dem Flächenbedarf aus Abb. 6.5. Somit sind auch die Syntheserouten mit dem kleinsten
Flächenbedarf auch die mit dem kleinsten Exergiebedarf und somit mit den kleinsten Kosten.
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Abb. 6.5: Flächenbedarf im Jahr 2050 für verschiedene Syntheserouten und den Szenarios aus
Tab. 6.3.
Ein Vergleich der verschiedenen Syntheserouten anhand Abbn. 6.3 und 6.5 zeigt, dass die benötig-
ten Ressourcen minimal sind, wenn Produkte und Zwischenprodukte einen hohen Sauerstoffgehalt
aufweisen. Nach Abb. 6.5 können somit im günstigsten Fall der Flächenbedarf auf rund 400 m2
pro Person und die Exergieverluste aufgrund des Rohstoffeinsatzes auf 4 MJ/(kgProdukt) redu-
ziert werden. Um sauerstoffhaltige Produkte zu erzeugen, wurden zwei Rohstoffe untersucht:
Pflanzenöl als Rohstoff mit einem geringen Sauerstoffgehalt und Glucose als Rohstoff mit einem
hohen Sauerstoffgehalt. Es stellt sich die Frage, welcher dieser Rohstoffe für die Herstellung von
sauerstoffhaltigen Produkten besser geeignet ist. In diesem Kapitel wurde gezeigt, dass für beide
Rohstoffe sowohl der produkt-spezifische Flächenbedarf als auch der Exergieverlust aufgrund des
Rohstoffeinsatzes gering ist. Um aus Glucose oder Pflanzenöl ein Produkt herzustellen, werden
allerdings weitere chemische bzw. biotechnologische Prozesse benötigt, die mit zusätzlichen Exer-
gieverlusten verbunden sind. In Kapitel 5 wurde gezeigt, dass Prozesse tendenziell exergetisch
günstig sind, wenn die stofflichen Anpassungen durch die Reaktion gering sind. Wird als Maß
für die stofflichen Anpassungen die chemische Exergie herangezogen, sollten Syntheserouten
bevorzugt werden, bei denen die chemische Exergie von Rohstoffen und Produkten annähernd
vergleichbar ist. Die Syntheserouten sollten im Exergiediagramm also einen horizontalen Verlauf
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aufweisen.
Auf Basis dieser Überlegungen sind zukünftig Syntheserouten wahrscheinlich, bei denen stark
sauerstoffhaltige Produkte aus Glucose hergestellt werden. Abgesehen von einigen Ausnahmen
existieren heute nur wenige Produkte mit einem hohen Sauerstoffanteil, die effizient aus Biomasse
hergestellt werden können. Entsprechende Syntheserouten und Prozesse müssen deshalb in
Zukunft noch entwickelt werden. Teilweise werden sich die gewünschten Produkteigenschaften
mit stark sauerstoffhaltigen Stoffen nicht erreichen lassen, weshalb auch weiterhin sauerstoffarme
Produkte hergestellt werden, die heute typischerweise auf Erdöl basieren. In einer biobasierten
chemischen Industrie bietet sich in diesen Fällen Pflanzenöl als sauerstoffarme Kohlenstoffquelle
an, da die chemische Struktur von Pflanzenöl im Vergleich zu Glucose eher den sauerstoffarmen
Produkten ähnelt. Da sich zudem auch Pflanzenöl und Erdöl ähnlicher sind als Glucose und Erdöl,
sind die erwarteten Exergieverluste und die Anpassungen in den Prozessen tendenziell geringer.
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Biomasse ist eine attraktive Kohlenstoffquelle alternativ zu Erdöl, welches heute die wichtigste
Rohstoffquelle in der chemischen Industrie darstellt. Aktuell werden verschiedene Ansätze zur
stofflichen Nutzung von Biomasse entwickelt. Diese Ansätze mit den zugehörigen Syntheserouten
und Prozessen befinden sich noch in einem frühen Entwicklungsstadium. Es stellt sich die Frage,
welche Ansätze vielversprechend erscheinen und ein hohes ökonomisches Potenzial aufweisen.
Dazu wurden in dieser Arbeit repräsentative Syntheserouten ausgewählt und untersucht, die
sich durch die chemische Exergie der Rohstoffe, Zwischen- und Endprodukte unterscheiden.
Das ökonomische Potenzial dieser Syntheserouten wurde dann mithilfe von Exergiebilanzen
abgeschätzt.
Die Prozesse, die den Syntheserouten zugrunde liegen, wurden in der Toolbox ExergySim model-
liert. Die Toolbox wurde begleitend zu dieser Arbeit entwickelt und ermöglicht eine exergetische
Bewertung sowohl von Grundoperationen und Prozessen als auch von mehreren Prozessen, die zu
vollständigen Syntheserouten miteinander verschaltet sind. Dabei werden sowohl Rohstoffrucksä-
cke als auch wirtschaftsfähige Nebenprodukte berücksichtigt. Für die Modellierung der Prozesse
stehen zwei Varianten zur Verfügung: Einerseits können die Prozesse durch manuelles Verschal-
ten und individuelle Konfiguration von Grundoperationen modelliert werden. Auf diese Weise
können Prozesse detailliert abgebildet werden, wodurch die Ergebnisse an Genauigkeit gewinnen.
Diese Variante ist allerdings mit einem höheren Modellierungsaufwand verbunden. Um den
Modellierungsaufwand zu reduzieren, können die Prozesse andererseits auch in standardisierten
Prozessen abgebildet werden. Die Analyse in standardisierten Prozessen basiert auf einer hier ent-
wickelten Methodik, die mit geringem Aufwand eine erste Einschätzung über die Exergieverluste
erlaubt. Die Methodik lässt sich bereits in einem Entwicklungsstadium einsetzen, in dem über
einen möglichen Prozess nur wenige Informationen zur Verfügung stehen. Mit Angaben über
die Stöchiometrie, Reaktionsbedingungen sowie einer möglichen Trennsequenz können so die
Exergieverluste mit einem Minimum an Informationen nach unten abgeschätzt werden.
Die hier untersuchten Syntheserouten führen zu den Produkten Polyethylen, Polyethylentereph-
thalat und Polymilchsäure. Als biogene Rohstoffe werden Glucose, Synthesegas und Pflanzenöl
eingesetzt. Bereits die Gewinnung dieser Rohstoffe ist durch den landwirtschaftlichen Prozess
und den Aufschluss der Biomasse mit Exergieverlusten verbunden. Die Gewinnung von Glucose
aus Weizen oder Holz ist dabei exergetisch günstiger als die Gewinnung von Synthesegas aus
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Holz oder Pflanzenöl aus Raps.
Der Vorkette zur Gewinnung der Rohstoffe schließen sich biotechnologische und bzw. oder
chemische Umsetzungen zu den gewünschten Produkten an. Sowohl Erdöl als auch heutige
konventionelle Produkte, die daraus hergestellt werden, enthalten kaum Sauerstoff und weisen
deshalb eine hohe chemische Exergie auf. Der Sauerstoffanteil typischer biogener Präkursoren
beträgt hingegen bis zu 50wt-%, weshalb auch die spezifische chemische Exergie signifikant
kleiner ist. Die exergetischen Untersuchungen der Syntheserouten, in denen aus einem Rohstoff
mit niedriger chemischer Exergie konventionelle Produkte hergestellt werden, haben gezeigt,
dass diese mit hohen Exergieverlusten verbunden sind. In diesen Syntheserouten werden entwe-
der exergie-arme Nebenprodukte wie Wasser oder Kohlenstoffdioxid abgespalten oder weitere
exergie-reiche Edukte wie Wasserstoff hinzugegeben. Beide Möglichkeiten implizieren einen
hohen Rohstoffrucksack, da entweder nur ein Teil des eingesetzten Rohstoffs für das Produkt
genutzt wird oder das exergie-reiche Edukt zuvor erst hergestellt werden muss. Werden also
konventionelle Produkte aus Glucose oder Synthesegas hergestellt, sind diese Syntheserouten
selbst bei vollständigen Umsätzen und ohne unerwünschte Nebenreaktionen mit hohen Exergie-
verlusten durch den großen Rohstoffrucksack verbunden, der bis zu 20 MJ/(kgProdukt) betragen
kann. In Zukunftsszenarien, bei denen sowohl die Nachfrage nach chemischen Gütern als auch
die spezifischen Flächenerträge variiert wurden, wurde gezeigt, dass neben den hohen Exergie-
verlusten der Bedarf an landwirtschaftlicher Nutzfläche für die Bereitstellung der Biomasse in
Zukunft über 1000 m2/Person betragen kann, wenn die heutigen konventionellen sauerstoffarmen
Produkte größtenteils aus sauerstoffhaltiger Biomasse hergestellt werden. Eine Alternative stellen
biobasierte Präkursoren mit einem geringen Sauerstoffgehalt dar, wie beispielsweise Pflanzenöl.
Zwar ist die stoffliche Effizienz hoch, wenn konventionelle Produkte aus Pflanzenöl hergestellt
werden, durch den hohen spezifischen Rohstoffrucksack und die typischerweise geringen Flä-
chenerträge von Pflanzenölen sind allerdings sowohl die Exergieverluste als auch die benötigten
landwirtschaftlichen Nutzflächen vergleichsweise groß.
Ökonomische, ökologische und ethische Aspekte wirken als Triebkräfte für Syntheserouten mit
geringen Exergieverlusten und Flächenbedarfen. Die Exergieverluste aufgrund der Rohstoffruck-
säcke sowie der Bedarf an landwirtschaftlicher Nutzfläche reduzieren sich, wenn Produkte mit
höherem Sauerstoffanteil hergestellt werden. Insbesondere wenn sauerstoffhaltige Rohstoffe wie
beispielsweise Glucose verwendet werden, sind die notwendigen stofflichen Anpassungen bei
der Herstellung sauerstoffhaltiger Produkte gering und eine effiziente Nutzung des Rohstoffs
ist möglich. Werden also zukünftig verstärkt Produkte hergestellt, deren Sauerstoffgehalt und
chemische Exergie auf dem Niveau von Glucose liegen, reduziert sich die landwirtschaftliche
Nutzfläche für einen vollständigen Rohstoffwandel zu Biomasse auf bis zu 400 m2/Person und der
Rohstoffrucksack auf bis zu 4 MJ/(kgProdukt). Dabei sollten auch mögliche Zwischenprodukte
innerhalb einer Syntheseroute einen ähnlichen Sauerstoffgehalt und eine ähnliche chemische
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Exergie aufweisen wie der Rohstoff und das Produkt, um zusätzliche Exergieverluste zu vermei-
den. Hinsichtlich der chemischen Exergie ist der Verlauf solcher optimalen Syntheserouten also
horizontal.
Es existieren heute bereits Produkte mit einem hohen Sauerstoffgehalt, die grundsätzlich horizon-
tale Syntheserouten ermöglichen. Ein Beispiel ist Polyethylenterephthalat, das heute allerdings auf
Monomeren basiert, die sehr effizient aus Erdöl gewonnen werden. Biobasierte Syntheserouten
zu diesen Monomeren erreichen oft noch nicht die Wirtschaftlichkeit der erdöl-basierten Prozesse.
Es besteht also einerseits Forschungsbedarf neue effizientere Syntheserouten zu diesen oder
vergleichbaren Monomeren zu entwickeln, um heutige sauerstoffhaltige Polymere herzustellen.
Andererseits sollten auch neue Polymere entwickelt werden, die auf Monomeren basieren, die
effizient aus Biomasse erzeugt werden können. Ein Beispiel dafür sind Carbonsäuren, wovon
u. a. Milchsäure bereits heute in kommerziellen Anlagen zur Herstellung von Polymilchsäure
eingesetzt wird.
Weitere Produkte und die zugrunde liegenden Prozesse müssen in Zukunft größtenteils noch
entwickelt werden. Um den Einsatz der begrenzten Mittel für Forschung und Entwicklung
sinnvoll zu steuern, können Analysen mithilfe von Exergiebilanzen bereits in einem frühen
Entwicklungsstadium zur Bewertung eingesetzt werden.
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8.1 ExergySim
In diesem Kapitel sind grundlegende Klassen der Toolbox ExergySim dokumentiert. Zu der
Dokumentation gehört eine Übersicht über Parameter, Betriebsmodi, Berechnungsmethoden und
dem Zusammenspiel der einzelnen Klassen.
8.1.1 Stoffe
Stoffe werden in der Klasse ESComponent abgebildet. Es sind folgende allgemeine Informatio-
nen für einen Stoff hinterlegt:
• Name: Name des Stoffes.
• Formula: Strukturformel des Stoffes.
• Smiles: Struktur des Stoffes in Form des zweidimensionalen Smiles-Codes.
• CAS: CAS-Nummer des Stoffes. Über die CAS-Nummer werden Stoffe in ExergySim
eindeutig identifiziert.
Neben den allgemeinen Informationen sind weiterhin konstante Stoffeigenschaften der Reinstoffe
hinterlegt, deren Werte aus AIChE (2010) stammen:
• MolecularWeight: Molare Masse in kg/kmol.
• CriticalTemperature: Kritische Temperatur in K.
• CriticalPressure: Kritischer Druck in Pa.
• CriticalVolume: Kritisches Volumen in m3/kmol.
• MeltingPoint: Schmelzpunkt bei Atmosphärendruck in K.
• TriplePointTemperature: Temperatur in K, bei der die feste, flüssige und gasför-
mige Phase im Gleichgewicht stehen (Tripelpunkt).
• TriplePointPressure: Druck in Pa, bei der die feste, flüssige und gasförmige Phase
im Gleichgewicht stehen (Tripelpunkt).
• NormalBoilingPoint: Siedetemperatur in K bei Atmosphärendruck.
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• LiquidMolarVolume: Molares Volumen in m3/kmol der Flüssigkeit bei Standardtem-
peratur und -druck.
• IdealGasHeatofFormation: Bildungsenthalpie für ein ideales Gas bei Standardbe-
dingungen in J/kmol.
• IGGibbsEofFormation: Freie Bildungsenthalpie für ein ideales Gas bei Standardbe-
dingungen in J/kmol.
• StdHeatofFormation: Bildungsenthalpie im Standardzustand bei Standardbedingun-
gen in J/kmol.
• StdGibbsEofFormation: Freie Bildungsenthalpie im Standardzustand bei Standard-
bedingungen in J/kmol.
• HeatofFusionatMP: Enthalpieänderung in J/kmol beim Übergang vom festen in die
flüssige Phase am Schmelzpunkt.
• HeatofCombustion: Verbrennungsenthalpien in J/kmol bei Standardbedingungen un-
ter Berücksichtigung definierter Verbrennungsprodukte.
• AcentricFactor: Azentrischer Faktor.
• VanderWaalsArea: Oberflächeninhalt der Moleküle als Hartkugelmodell für
UNIQUAC-Gleichungen in m2/kmol.
• VanderWaalsVolume: Volumen der Moleküle als Hartkugelmodell für UNIQUAC-
Gleichungen in m3/kmol.
• HeatofSublimation: Sublimationsenergie in J/kmol.
Die konstanten Stoffdaten sind vom Typ ESPropertyConstant. Die Werte werden über die
Eigenschaft value ausgelesen. Weitere temperaturabhängige Stoffeigenschaften der Reinstoffe
sind:
• HeatofVaporization: Verdampfungsenthalpie in J/kmol.
• IdealGasHeatCapacity: Isobare Idealgaswärmekapazität in J/(kmolK).
• LiquidHeatCapacity: Isobare Wärmekapazität im flüssigen Zustand in J/(kmolK).
• LiquidDensity: Dichte im flüssigen Zustand in kmol/m3.
• SolidHeatCapacity: Wärmekapazität im festen Zustand in J/(kmolK).
• SolidDensity: Dichte im festen Zustand in kmol/m3.
• SecondVirialCoefficient: Zweiter Virialkoeffizient (z = 1+B/V ) in m3/kmol.
• LiquidVaporPressure: Dampfdruck in Pa.
Die temperaturabhängigen Stoffdaten sind vom Typ ESPropertyTDep. Mit der Methode
calc(T) werden die Werte bei der gewünschten Temperatur bzw. im gewünschten Temperatur-
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bereich berechnet. Zusätzlich stehen in der Eigenschaft paramsweitere Stoffdaten zur Verfügung,
u. a. Gruppenbeiträge für die UNIFAC (Fredenslund et al., 1975) bzw. mod. UNIFAC-Methode
(Weidlich und Gmehling, 1987) sowie Gruppenbeiträge für die Berechnung der chemischen
Exergie (Szargut et al., 1989).
Für die Auswertung wird jedem Stoff ein semantischer Typ zugeordnet. Die verfügbaren Typen
sind in Tab. 8.1 dargestellt. Die Typen werden mit der Methode setType(type) gesetzt, mit
getType() gelesen und mit isType(type) überprüft.
Typ Bedeutung
undefined nicht definiert
reagent Edukt
product Produkt
by-product Nebenprodukt
waste Abfallstoff
solvent Lösungsmittel
trace Spurenelement
Tab. 8.1: Semantische Zuordnung von Stoffen.
In einem Prozess kann es immer nur ein Produkt aber mehrere Nebenprodukte geben. Zusätzlich
können die Phasen von Stoffen fest vorgegeben werden. Mögliche Einstellungen sind in Tab. 8.2
dargestellt.
Phase Bedeutung
auto automatische Bestimmung
ignore_dHv automatische Bestimmung ohne Phasenwechselenergie
liquid Stoff wird im aktuellen Zustand als komplett flüssig angenommen
vapour Stoff wird im aktuellen Zustand als komplett gasförmig angenommen
force_liquid Stoff wird über alle Zustände als Flüssigkeit betrachtet
force_vapour Stoff wird über alle Zustände als Gas betrachtet
force_solid Stoff wird über alle Zustände als Feststoff betrachtet
Tab. 8.2: Vorgaben zum Phasenverhalten von Stoffen.
8.1.2 Ströme
In der Klasse ESStream werden Stoffströme abstrahiert. Stoffströme werden verwendet, um
Grundoperationen miteinander zu verbinden. Die Verbindung von Grundoperationen erfolgt
dabei ideal, d. h. es kommt zu keinerlei Exergieverlusten aufgrund von Reibungseffekten oder
Übertragungen von Wärmeströmen mit der Umgebung.
Es stehen folgende Methoden zur Verfügung:
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• addComponentsByMass(components, mass): Fügt die Stoffe components
dem Strom hinzu. Die Massen eines jeden Stoffes werden über den Parameter mass
in kg/s definiert.
• addComponentsByMol(components, mol): Fügt die Stoffe components dem
Strom hinzu. Die Stoffmengen eines jeden Stoffes werden über den Parameter mol in
kmol/s definiert.
• addComponentsByMassFraction(components, z_mass, totalmass):
Fügt die Stoffe components dem Strom hinzu. Die Massenanteile eines jeden Stoffes
werden über den Parameter z_mass, die Gesamtmasse des Stroms in kg/s über den
Parameter totalmass definiert.
• addComponentsByMolFraction(components, z_mol, totalmol): Fügt
die Stoffe components dem Strom hinzu. Die Stoffmengenanteile eines jeden Stof-
fes werden über den Parameter z_mol, die Gesamtstoffmenge des Stroms in kmol/s über
den Parameter totalmol definiert.
• changeFlowByMass(mass): Ändert den Gesamtmassenstrom in kg/s ohne die Zu-
sammensetzung zu ändern.
• changeFlowByMol(mol): Ändert den Gesamtstoffmengenstrom in kmol/s ohne die
Zusammensetzung zu ändern.
• changeCompositionByMass(mass): Ändert die Zusammensetzung des Stroms. Die
neuen Massenströme in kg/s eines jeden Stoffes werden als Vektor übergeben.
• changeCompositionByMol(mol): Ändert die Zusammensetzung des Stroms. Die
neuen Stoffmengenströme in kmol/s eines jeden Stoffes werden als Vektor übergeben.
• setBUBLT(): Setzt den Strom bei gegebener Zusammensetzung und Druck auf die
Siedetemperatur.
• setBUBLP(): Setzt den Strom bei gegebener Zusammensetzung und Temperatur auf den
Siededruck.
• setDEWT(): Setzt den Strom bei gegebener Zusammensetzung und Druck auf die Tau-
temperatur.
• setDEWP(): Setzt den Strom bei gegebener Zusammensetzung und Temperatur auf den
Taudruck.
Es stehen folgende Eigenschaften zur Verfügung:
• name: Name des Stoffstroms.
• components: Liste mit allen Stoffen.
• z_mass: Massenanteile der Stoffe.
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• z_mol: Stoffmengenanteile der Stoffe.
• x_mass: Massenanteile der Stoffe in der flüssigen Phase bei zweiphasigen Stoffströmen.
• x_mol: Stoffmengenanteile der Stoffe in der flüssigen Phase bei zweiphasigen Stoffströ-
men.
• y_mass: Massenanteile der Stoffe in der dampfförmigen Phase bei zweiphasigen Stoff-
strömen.
• y_mol: Stoffmengenanteile der Stoffe in der dampfförmigen Phase bei zweiphasigen
Stoffströmen.
• mass: Massenströme der Stoffe in kg/s.
• mol: Stoffmengenströme der Stoffe in kmol/s.
• epsilon_mass: Massenbezogenes Verhältnis zwischen Dampf- und Flüssigphase.
• epsilon_mol: Stoffmengenbezogenes Verhältnis zwischen Dampf- und Flüssigphase.
• T: Temperatur in K.
• p: Druck in Pa.
Die Eigenschaften zur Zusammensetzung der Ströme sollten ausschließlich über die entsprechen-
den o. g. Methoden gesetzt werden, um Inkonsistenzen zwischen den massenbezogenen und
molaren Größen zu vermeiden.
Für die Auswertung wird jedem Stoffstrom ein semantischer Typ zugewiesen, die in Tab. 8.3
dargestellt sind. Die Typen werden mit der Methode setType(type) gesetzt, mit getType()
gelesen und mit isType(type) überprüft.
Typ Bedeutung
undefined nicht definiert
feed eingehender Eduktstrom
solvent Lösungsmittelstrom
recycle Rückführungsstrom
middle innerer Strom
waste Abfallstrom
by-product Nebenproduktstrom
product Produktstrom
other sonstiger Strom
recycle_start erster Strom einer Rückführung
recycle_end letzter Strom einer Rückführung
Tab. 8.3: Semantische Zuordnung von Strömen.
Zusätzlich können die Phasen von Strömen fest vorgegeben werden. Dies ist insbesondere
bei Reinstoffen relevant, bei denen die Phase beispielsweise mit Vorgabe von Temperatur und
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Druck nicht zwingend eindeutig definiert ist. Mögliche Einstellungen sind in Tab. 8.4 dargestellt.
Kollidiert die voreingestellte Phase eines Stoffes mit der voreingestellten Phase in einem Strom,
wird die voreingestellte Phase des Stoffes verwendet.
Phase Bedeutung
auto automatische Bestimmung
ignore_dHv automatische Bestimmung ohne Phasenwechselenergie
liquid Strom wird im aktuellen Zustand als komplett flüssig angenommen
vapour Strom wird im aktuellen Zustand als komplett gasförmig angenommen
force_liquid Strom wird über alle Zustände als Flüssigkeit betrachtet
force_vapour Strom wird über alle Zustände als Gas betrachtet
force_solid Strom wird über alle Zustände als Feststoff betrachtet
Tab. 8.4: Vorgaben zum Phasenverhalten von Strömen.
8.1.3 Grundoperationen
Die Grundoperationen verändern Stoffströme u. a. hinsichtlich Temperatur, Druck und Zusam-
mensetzung. Jede Grundoperation ist von der abstrakten Klasse ESCustomBlock abgeleitet. In
der Basisklasse werden folgende Eigenschaften definiert:
• name: Eindeutiger Name zur Identifikation der Grundoperation.
• params: Struktur, in der Parameter für die Berechnung definiert werden. Die genauen
Parameter werden in den abgeleiteten Klassen festgelegt.
Jede Grundoperation muss folgende abstrakte Methoden implementieren:
• getInStreams(): Gibt eine Liste mit allen eingehenden Strömen zurück.
• getOutStreams(): Gibt eine Liste mit allen ausgehenden Strömen zurück.
• getUtilities(): Gibt eine Liste mit allen Betriebsmitteln zurück.
• calcBlock(withUtilities): Berechnet die Grundoperation, um ausgehende Strö-
me zu setzen. Sollen die Betriebsmittel nicht direkt mit berechnet werden, wird dies über
den Parameter withUtilities gesteuert, der dann den Wert no annimmt.
• calcUtilities(): Berechnet die Betriebsmittel der Grundoperation.
In der Basisklasse ESCustomBlock stehen folgende Methoden zur Verfügung:
• getExergyOfBlock(): Gibt die Änderung der Exergie in einer Grundoperation als
Vektor (physikalische Exergie, chemische Exergie, Mischungsexergie, Exergie in Betriebs-
mitteln) in J/s zurück.
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• getExergyOfStreams(): Gibt die Exergien der Stoffströme in J/s zurück. Der erste
Rückgabeparameter beinhaltet die Änderung der Exergie (physikalische Exergie, chemische
Exergie, Mischungsexergie). Die Rückgabeparameter zwei bis vier beinhalten die ein- und
ausgehenden Exergien hinsichtlich der physikalischen, chemischen und Mischungsexergie.
• getExergyOfUtilities(): Gibt die Exergien der Betriebsmittel in J/s zurück. Der
erste Rückgabeparameter beinhaltet die Änderung der Exergie. Die Rückgabeparameter
zwei und drei die kumulierten ein- und ausgehenden Exergien von allen Betriebsmitteln.
ESHeatExchanger
Die Klasse ESHeatExchanger abstrahiert den Einsatz eines Wärmeübertragers. Mit dieser
Klasse wird eine innere Wärmeintegration mit anderen Stoffströmen durchgeführt. Die Klasse
hat zwei eingehende Ströme inFlow1 und inFlow2 sowie zwei ausgehende Ströme out-
Flow1 und outFlow2. Dabei wird der heiße Strom dazu verwendet, den kalten Strom aufzu-
heizen. Die Wärme wird ideal übertragen, d. h. die Energiemenge, die ein Strom abgibt wird
vollständig von dem anderen Strom aufgenommen. Es findet also kein Austausch mit der Umge-
bung statt. Druckverluste, die in realen Wärmeübertragern auftreten, werden hier vernachlässigt.
Die Klasse ESHeatExchanger unterstützt zwei Betriebsmodi: force_temperature und
minmax_temperature. Im ersten Betriebsmodus werden die ausgehenden Temperaturen fest-
gelegt und durch ein Betriebsmittel utility erzwungen, falls die ausgetauschte Wärmemenge
zwischen den Strömen nicht ausreicht. Im zweiten Betriebsmodus werden obere und untere Gren-
zen für die Temperaturen der Ströme vorgegeben, innerhalb derer sich beliebige Temperaturen
einstellen können.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• dT: Minimales Temperaturgefälle im Wärmeübertrager.
• T1_out: Geforderte oder minimale/maximale Temperatur in K des Stroms outFlow1.
• T2_out: Geforderte oder minimale/maximale Temperatur in K des Stroms outFlow2.
Soll ein eingehender Strom ausschließlich durch ein externes Betriebsmittel auf eine bestimmte
Temperatur gebracht werden, also ohne innere Wärmeintegration, sollte auf die Klasse ESSim-
pleHeatExchanger zurückgegriffen werden.
ESSimpleHeatExchanger
Die Klasse ESSimpleHeatExchanger abstrahiert den Einsatz eines einfachen Wärmeüber-
tragers mit einem eingehenden Strom inFlow und einem ausgehenden Strom outFlow. Die
Wärme wird ideal übertragen, d. h. es findet kein Austausch mit der Umgebung statt. Druck-
verluste, die in realen Wärmeübertragern auftreten, werden hier vernachlässigt. Die Klasse
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ESSimpleHeatExchanger unterstützt zwei Betriebsmodi: standard und virtual. Im
ersten Betriebsmodus wird die ausgehende Temperatur und ggf. die ausgehende Phase festgelegt,
wobei die Energiemenge durch ein Betriebsmittel utility bereitgestellt wird. Bei dem zweiten
Betriebsmodus handelt es sich um eine virtuelle, innere Wärmeintegration. Für die Wärmeüber-
tragung wird ein virtueller Stoffstrom erstellt, der die gleiche Zusammensetzung hat wie der
Strom inFlow. Die Temperatur dieses virtuellen Stroms ist entsprechend angepasst, so dass ein
minimales Temperaturgefälle eingehalten wird.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• T_out: Temperatur in K des Stroms outFlow.
• dT: Minimales Temperaturgefälle im Wärmeübertrager für den Betriebsmodus virtual.
ESCondenser
Die Klasse ESCondenser abstrahiert den Einsatz eines Kondensators. Die Klasse hat einen
eingehenden Strom inFlow und einen ausgehenden Strom outFlow. Für die Kondensation
wird Wärme über ein Betriebsmittel utility abgeführt. Der Kondensator arbeitet isobar.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• q: Steuert, ob das Gemisch bis zur Siedetemperatur (q=1) oder Tautemperatur (q=0)
gebracht werden soll.
• gammaModel: Modell zur Berechnung von Aktivitätskoeffizienten zur Modellierung der
flüssigen Phase. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden Stroms verwendet.
• phiModel: Modell zur Berechnung von Fugazitätskoeffizienten zur Modellierung der
gasförmigen und ggf. der flüssigen Phase. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden
Stroms verwendet.
• method: Steuert, ob die Siedetemperatur entweder mit Aktivitäts- und Fugazitätskoeffizi-
enten (GammaPhi) oder nur mit Fugazitätskoeffizienten (PhiPhi) berechnet werden soll.
Standardmäßig wird die Einstellung des ausgehenden Stroms verwendet.
ESEvaporator
Die Klasse ESEvaporator abstrahiert den Einsatz eines Verdampfers. Die Klasse hat einen
eingehenden Strom inFlow und einen ausgehenden Strom outFlow. Für die Verdampfung
wird Wärme über ein Betriebsmittel utility zugeführt. Der Verdampfer arbeitet isobar.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• q: Steuert, ob das Gemisch bis zur Siedetemperatur (q=1) oder Tautemperatur (q=0)
gebracht werden soll.
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• gammaModel: Modell zur Berechnung von Aktivitätskoeffizienten zur Modellierung der
flüssigen Phase. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden Stroms verwendet.
• phiModel: Modell zur Berechnung von Fugazitätskoeffizienten zur Modellierung der
gasförmigen und ggf. der flüssigen Phase. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden
Stroms verwendet.
• method: Steuert, ob die Tautemperatur entweder mit Aktivitäts- und Fugazitätskoeffizien-
ten (GammaPhi) oder nur mit Fugazitätskoeffizienten (PhiPhi) berechnet werden soll.
Standardmäßig wird die Einstellung des ausgehenden Stroms verwendet.
ESPump
Die Klasse ESPump abstrahiert den Einsatz einer Pumpe bzw. eines Kompressors. Die Klasse hat
einen eingehenden Strom inFlow und einen ausgehenden Strom outFlow. Der ausgehende
Strom hat im Anschluss einen höheren Druck und ggf. eine höhere Temperatur als der eingehende
Strom. Die benötigte elektrische Energie für den Betrieb der Pumpe wird über das Betriebsmittel
utility bereitgestellt. Die Klasse ESPump unterstützt zwei Betriebsmodi: isothermal und
adiabatic. Im ersten Betriebsmodus wird der Druck isotherm erhöht, d. h. die Kompressions-
wärme wird über das Betriebsmittel coolingUtility abgeführt. Im zweiten Betriebsmodus
arbeitet die Pumpe reversibel und adiabat, d. h. die Entropieproduktion und somit die Exer-
gieverluste sind Null. In diesem Betriebsmodus erhöht sich die Temperatur des ausgehenden
Stroms.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• p_out: Druck des ausgehenden Stroms in Pa.
ESThrottle
Die Klasse ESThrottle abstrahiert den Einsatz einer Drossel. Die Klasse hat einen eingehenden
Strom inFlow und einen ausgehenden Strom outFlow. Der ausgehende Strom kann maximal
bis auf Umgebungsdruck entspannt werden. Dies funktioniert, wenn der eingehende gegenüber
der Umgebung einen höheren oder niedrigeren Druck hat. Die Klasse ESThrottle unterstützt
zwei Betriebsmodi: isothermal und adiabatic. Im ersten Betriebsmodus wird der Druck
isotherm verringert bzw. erhöht, d. h. die Temperaturänderung wird ggf. über das Betriebsmittel
utility ausgeglichen. Im zweiten Betriebsmodus arbeitet die Drossel reversibel und adiabat,
d. h. die Entropieproduktion und somit die Exergieverluste sind Null. In diesem Betriebsmodus
verringert bzw. erhöht sich die Temperatur des ausgehenden Stroms.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• p_out: Druck des ausgehenden Stroms in Pa.
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ESReactor
Die Klasse ESReactor abstrahiert den Einsatz eines Reaktors. Die Klasse hat einen eingehen-
den Strom inFlow und einen ausgehenden Strom outFlow. Durch die chemische Reaktion
ändert sich die Zusammensetzung der Ströme. Die Klasse ESReactor unterstützt zwei Betriebs-
modi: isothermal und adiabatic. Im ersten Betriebsmodus wird die Reaktion isotherm
durchgeführt. Soll die Reaktion bei einer Temperatur durchgeführt werden, die sich von der
eingehenden Temperatur unterscheidet, wird der eingehende Strom zunächst auf die Reaktion-
stemperatur eingestellt. Für die Enthalpieänderungen innerhalb des Blocks durch die Einstellung
der Temperatur und Berücksichtigung der Wärmetönung, werden die Betriebsmittel heatin-
gUtility und coolingUtility eingesetzt. Im zweiten Betriebsmodus wird die Reaktion
adiabat durchgeführt, d. h. die Reaktionsenthalpie beeinflusst die Temperatur des ausgehenden
Gemisches.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• T: Reaktionstemperatur in K.
• p: Reaktionsdruck in Pa.
• nu: Stöchiometrie der Reaktionen. In jeder Spalte werden die stöchiometrischen Koeffizi-
enten für die Stoffe, in jeder Zeile für die Reaktionen vorgegeben. Steht dieser Parameter
auf NaN wird versucht, die Stöchiometrie automatisch auf Basis der Elementebilanzen zu
ermitteln.
• G: Freie Reaktionsenthalpie für jede Reaktion in J/kmol. Steht dieser Parameter auf NaN
wird die freie Reaktionsenthalpie automatisch ermittelt.
• H: Reaktionsenthalpie für jede Reaktion in J/kmol. Steht dieser Parameter auf NaN wird
die Reaktionsenthalpie automatisch ermittelt.
• X: Umsatz für jede Reaktion. Steht dieser Parameter auf NaN wird der Gleichgewichtsum-
satz berechnet.
• Xref: Bezugskomponenten für die Angaben der Umsätze (Edukte).
• S: Selektivität für jede Reaktion. Die Angabe der Selektivität steuert den Reaktionsablauf,
wenn mehrere Reaktionen in einem Reaktor ablaufen.
• Sref: Bezugskomponenten für die Angaben der Selektivitäten (Produkte).
• Y: Ausbeuten für jede Reaktion. Die Angabe der Ausbeuten steuert den Reaktionsablauf,
wenn mehrere Reaktionen in einem Reaktor ablaufen.
• Yref: Bezugskomponenten für die Angaben der Ausbeuten (Produkte).
• lambda0: Startwerte für jede Reaktion für die Gleichgewichtsberechnung, falls kein
Umsatz vorgegeben wird.
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• formationRef: Bezugszustand für die Gleichgewichtsberechnung. Als Bezugssystem
können entweder Standardbedingungen (std) oder Idealgasbedingungen (idealgas)
verwendet werden. Idealgasbedingungen sollten nur verwendet werden, wenn es sich um
Gasphasenreaktionen handelt oder die Fugazitätskoeffizienten bekannt sind.
Soll die Reaktion nicht bis zum chemischen Gleichgewicht ablaufen, müssen zwei der drei
stöchiometrischen Kennzahlen (Umsatz, Selektivität und Ausbeute) vorgegeben werden. Die
dritte Kennzahl wird dann aus den anderen beiden Kennzahlen berechnet.
ESMixer
Die Klasse ESMixer abstrahiert den Einsatz eines Mischers. Die Klasse hat mehrere eingehende
Ströme inFlows, die als Array definiert werden, und einen ausgehenden Strom outFlow.
Durch die Mischung mehrerer Ströme ändert sich die Temperatur, wenn die Temperatur der
eingehenden Ströme unterschiedlich ist.
ESSplitter
Die Klasse ESSplitter abstrahiert den Einsatz eines Stromteilers. Die Klasse hat einen ein-
gehenden Strom inFlow und zwei ausgehende Ströme outFlowTop und outFlowBottom.
Die Aufteilung der Ströme wird vorgegeben. Optional kann der Aufwand für eine Trennung
anhand der Mischungsexergie abgeschätzt werden. Dazu muss das Betriebsmittel utility
definiert werden.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• split: Angabe von molaren Splitfaktoren für jeden Stoff mit denen die Aufteilung auf
die Ströme vorgenommen wird.
• eta: Exergetischer Wirkungsgrad, wenn der Trennaufwand auf Basis der Mischungsexergie
abgeschätzt werden soll.
ESFlash
Die Klasse ESFlash abstrahiert den Einsatz eines Entspannungsverdampfers. Die Klasse hat
einen eingehenden Strom inFlow und zwei ausgehende Ströme outFlowTop und outFlow-
Bottom. Der obere Strom ist gasförmig, der untere flüssig. Die Aufteilung richtet sich nach einem
Dampf-Flüssigkeits-Gleichgewicht. Die Klasse ESFlash unterstützt drei Betriebsmodi: pT, T
und p. Im ersten Betriebsmodus ist der Flash sowohl isotherm als auch isobar. Alternativ kann
der Flash auch nur isotherm (T) oder isobar (p) betrieben werden. Im isothermen Betriebsmodus,
wird der Druck soweit angepasst, dass bestimmte Reinheitsanforderungen erfüllt sind. Im isobaren
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Betriebsmodus wird die Temperatur für die Erfüllung der Reinheitsanforderungen angepasst. In
diesem Fall wird auf die Betriebsmittel vacuumUtility und utility zurückgegriffen, um
ggf. einen Unterdruck zu erzeugen und fehlende Energiemengen zu übertragen.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• p: Druck der ausgehenden Ströme in Pa.
• T: Temperatur der ausgehenden Ströme in K.
• split: Molare Splitfaktoren, die die Aufteilung aufgrund des Dampf-Flüssigkeits-
Gleichgewichts überlagern können. Wird der Splitfaktor eines Stoffes auf NaN gesetzt,
verteilt sich der Stoff ausschließlich aufgrund des Dampf-Flüssigkeits-Gleichgewichts.
• LK: Index einer leichtsiedenden Bezugskomponente.
• rd_LK: Anteil der leichtsiedenden Bezugskomponente, die den Flash durch den Kopfstrom
verlassen soll.
• HK: Index einer schwersiedenden Bezugskomponente.
• rd_HK: Anteil der schwersiedenden Bezugskomponente, die den Flash durch den Sumpf-
strom verlassen soll.
• gammaModel: Modell zur Berechnung von Aktivitätskoeffizienten zur Modellierung der
flüssigen Phase. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden Stroms verwendet.
• phiModel: Modell zur Berechnung von Fugazitätskoeffizienten zur Modellierung der
gasförmigen und ggf. der flüssigen Phase. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden
Stroms verwendet.
• method: Steuert, ob die Tautemperatur entweder mit Aktivitäts- und Fugazitätskoeffizien-
ten (GammaPhi) oder nur mit Fugazitätskoeffizienten (PhiPhi) berechnet werden soll.
Standardmäßig wird die Einstellung des ausgehenden Stroms verwendet.
ESRectification
Die Klasse ESRectification abstrahiert den Einsatz einer Rektifikationskolonne und wurde
im Rahmen von Buchholz (2012) implementiert. Die Klasse hat einen eingehenden Strom in-
Flow und zwei ausgehende Ströme outFlowTop und outFlowBottom. Beide Ströme verlas-
sen die Rektifikationskolonne im Zustand gerade siedender Flüssigkeit. Die Rektifikationskolonne
arbeitet am Betriebspunkt des minimalen Rücklaufverhältnisses. Die Klasse ESRectificati-
on unterstützt zwei Betriebsmodi: FenskeUnderwood und ShirasUnderwood. Im ersten
Betriebsmodus werden die Massenbilanzen auf Basis einer Kolonne mit einer minimalen Anzahl
theoretischer Trennstufen gelöst. In diesem Betriebsmodus können einzelne Stoffe nicht zu den
Reinstoffen aufkonzentriert werden. Die Aufkonzentrierung bis zu den Reinstoffen ist nur im
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zweiten Betriebsmodus möglich.
Für den Betrieb der Rektifikationskolonne werden drei Betriebsmittel benötigt. Zunächst wird
der eingehende Strom auf den Zustand gerade siedender Flüssigkeit gebracht. Die Energiemenge
wird über das Betriebsmittel heatingUtilityFeed bereitgestellt. Am Kopf der Rektifikati-
onskolonne wird mithilfe des Betriebsmittels coolingUtilityTop gekühlt, am Sumpf wird
mit dem Betriebsmittel heatingUtilityBottom geheizt. Die Energiemenge, die am Kopf
und am Sumpf ab- bzw. zugeführt wird, ist identisch.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• p: Druck der ausgehenden Ströme in Pa.
• alpha: Relative Flüchtigkeiten der Stoffe. Hat dieser Parameter den Wert NaN, werden
die relativen Flüchtigkeiten durch Gleichgewichtsmodelle bestimmt. Alternativ können alle
oder einzelne relative Flüchtigkeiten vorgegeben werden. Die schwersiedende Komponente
muss dabei den Wert 1 haben.
• dHv: Für die Berechnung der auszutauschenden Energien am Kopf und Sumpf kann die
Verdampfungsenthalpie in J/kmol vorgegeben werden. Hat dieser Parameter den Wert
NaN, wird die Verdampfungsenthalpie der Stoffe auf Basis der Stoffdaten ausgelesen und
arithmetisch gemittelt.
• LK: Index einer leichtsiedenden Bezugskomponente.
• rd_LK: Anteil der leichtsiedenden Bezugskomponente, die die Rektifikationskolonne
durch den Kopfstrom verlassen soll.
• HK: Index einer schwersiedenden Bezugskomponente.
• rd_HK: Anteil der schwersiedenden Bezugskomponente, die die Rektifikationskolonne
durch den Sumpfstrom verlassen soll.
• gammaModel: Modell zur Berechnung von Aktivitätskoeffizienten zur Modellierung der
flüssigen Phase. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden Stroms verwendet.
• phiModel: Modell zur Berechnung von Fugazitätskoeffizienten zur Modellierung der
gasförmigen und ggf. der flüssigen Phase. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden
Stroms verwendet.
• method: Steuert, ob die Tautemperatur entweder mit Aktivitäts- und Fugazitätskoeffizien-
ten (GammaPhi) oder nur mit Fugazitätskoeffizienten (PhiPhi) berechnet werden soll.
Standardmäßig wird die Einstellung des ausgehenden Stroms verwendet.
• byPassTop: Indexe der Stoffe, die im Destillatstrom ohne Energieaufwand durchgeleitet
werden. Diese Stoffe haben dann keine Auswirkungen auf die relative Flüchtigkeit und die
Siedetemperaturen.
• byPassBottom: Indexe der Stoffe, die im Sumpfstrom ohne Energieaufwand durchgelei-
139
8 Anhang
tet werden. Diese Stoffe haben dann keine Auswirkungen auf die relative Flüchtigkeit und
die Siedetemperaturen.
ESRectificationCascade
Die Klasse ESRectificationCascade abstrahiert den Einsatz einer Destillationskaskade
zur Auftrennung eines Mehrkomponentengemisches in seine Reinstoffe. Die Klasse hat einen ein-
gehenden Strom inFlow und bis zu N ausgehende Ströme, die im Vektor outflows definiert
werden, wobei N die Anzahl der Komponenten im eingehenden Strom darstellt. Innerhalb dieser
Grundoperation werden automatisch die benötigten Destillationskolonnen ESRectification
erstellt und miteinander verschaltet. Für die Bereitstellung der benötigten Energie werden Be-
triebsmittel eingesetzt, die in der Eigenschaft utility in einem Container verwaltet werden.
Bei den Betriebsmitteln handelt es sich standardmäßig um Dampf am Feed und am Sumpf und
Kühlwasser am Kopf.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• nr: Für die destillative Auftrennung von Mehrstoffgemischen sind 2(n−1)!n!(n−1)! Verschaltungen
der Destillationskolonnen möglich (Thompson und King, 1972). Über diesen Parameter
wird die entsprechende Konfiguration aktiviert.
• alpha: Relative Flüchtigkeiten der Stoffe. Hat dieser Parameter den Wert NaN, werden
die relativen Flüchtigkeiten durch Gleichgewichtsmodelle bestimmt. Alternativ können alle
oder einzelne relative Flüchtigkeiten vorgegeben werden. Die schwersiedende Komponente
muss dabei den Wert 1 haben.
• dT: Minimale Temperaturdifferenz bei der Wärmeübertragung in K.
• gammaModel: Modell zur Berechnung von Aktivitätskoeffizienten zur Modellierung der
flüssigen Phase. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden Stroms verwendet.
• phiModel: Modell zur Berechnung von Fugazitätskoeffizienten zur Modellierung der
gasförmigen und ggf. der flüssigen Phase. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden
Stroms verwendet.
• method: Steuert, ob die Tautemperatur entweder mit Aktivitäts- und Fugazitätskoeffizien-
ten (GammaPhi) oder nur mit Fugazitätskoeffizienten (PhiPhi) berechnet werden soll.
Standardmäßig wird die Einstellung des ausgehenden Stroms verwendet.
• bypass: Indexe der Stoffe, die durch die Destillationskolonnen ohne Energieaufwand
durchgeleitet werden. Diese Stoffe haben dann keine Auswirkungen auf die relative Flüch-
tigkeit und die Siedetemperaturen.
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ESExtraction
Die Klasse ESExtraction abstrahiert den Einsatz eines (mehrstufigen) Mixer-Settlers. Die
Klasse hat zwei eingehende Ströme inFlowL und inFlowG sowie zwei ausgehende Ströme
outFlowL und outFlowG. Die Erweiterung L steht dabei für den Feedstrom und G für den
Strom mit dem Extraktionsmittel. Die Klasse ESExtraction unterstützt zwei Betriebsmodi:
G0 und Gmin. Im ersten Betriebsmodus wird die Extraktionsmittelmenge vorgegeben und die
ausgehenden Phasen werden aufgrund von Flüssig-Flüssig-Gleichgewichten bestimmt. Im zwei-
ten Betriebsmodus wird die Extraktionsmittelmenge für die vorgegebene Anzahl theoretischer
Trennstufen entsprechend angepasst, so dass die Raffinatphase hinsichtlich eines vorgegebenen
Stoffes eine definierte Reinheit aufweist.
Es wird angenommen, dass für den Betrieb der Extraktionskolonne keine Betriebsmittel benötigt
werden.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• trays: Anzahl der theoretischen Trennstufen (Gegenstrom).
• x_index: Index eines Stoffes, der in der Raffinatphase abgereichert vorliegen soll.
• x_max: Maximaler Stoffmengenanteil eines bestimmten Stoffes in der Raffinatphase.
• K: Verteilungskoeffizienten der Stoffe in den Phasen nach Gl. 3.38. Hat dieser Parameter den
Wert NaN, werden die Verteilungskoeffizienten durch Gleichgewichtsmodelle bestimmt.
• gammaModel: Modell zur Berechnung von Aktivitätskoeffizienten zur Modellierung der
flüssigen Phasen. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden Stroms verwendet.
• byPassL: Indexe der Stoffe, die über die Raffinatphase die Grundoperation verlassen. Sie
haben keinen Einfluss auf das Gleichgewicht.
• byPassG: Indexe der Stoffe, die über die Extraktphase die Grundoperation verlassen. Sie
haben keinen Einfluss auf das Gleichgewicht.
Für eine Extraktion mit zwei Lösungsmitteln und einer Übergangskomponente am Betriebspunkt
einer minimalen Lösungsmittelmenge bei unendlich vielen Trennstufen, sollte die Klasse ESTer-
naryExtraction verwendet werden. Diese Klasse wurde auf Basis von Minotti et al. (1996),
Wallert (2007) im Rahmen der Diplomarbeit von Buchholz (2012) implementiert.
ESAbsorption
Die Klasse ESAbsorption abstrahiert den Einsatz einer Absorptionskolonne. Die Klasse hat
zwei eingehende Ströme inFlowL und inFlowG sowie zwei ausgehende Ströme outFlowL
und outFlowG. Die Erweiterung L steht dabei für die flüssigen Ströme und G für die gasförmigen
Ströme. Die Klasse ESAbsorption unterstützt zwei Betriebsmodi: L0 und Lmin. Im ersten
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Betriebsmodus wird die flüssige Lösungsmittelmenge vorgegeben und die ausgehenden Phasen
werden aufgrund von Dampf-Flüssigkeits-Gleichgewichten bestimmt. Im zweiten Betriebsmodus
wird die Lösungsmittelmenge für die vorgegebene Anzahl theoretischer Trennstufen entsprechend
angepasst, so dass die Gasphase hinsichtlich eines vorgegebenen Stoffs eine definierte Reinheit
aufweist.
Es wird angenommen, dass für den Betrieb der Absorptionskolonne keine Betriebsmittel benötigt
werden.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• trays: Anzahl der theoretischen Trennstufen (Gegenstrom).
• y_index: Index eines Stoffes, der in der Dampfphase abgereichert vorliegen soll.
• y_max: Maximaler Stoffmengenanteil eines bestimmten Stoffes in der Dampfphase.
• gammaModel: Modell zur Berechnung von Aktivitätskoeffizienten zur Modellierung der
flüssigen Phase. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden Stroms verwendet.
• phiModel: Modell zur Berechnung von Fugazitätskoeffizienten zur Modellierung der
gasförmigen und ggf. der flüssigen Phase. Standardmäßig wird das Modell des ausgehenden
Stroms verwendet.
• method: Steuert, ob die Tautemperatur entweder mit Aktivitäts- und Fugazitätskoeffizien-
ten (GammaPhi) oder nur mit Fugazitätskoeffizienten (PhiPhi) berechnet werden soll.
Standardmäßig wird die Einstellung des ausgehenden Stroms verwendet.
• byPassL: Indexe der Stoffe, die über die flüssige Phase die Grundoperation verlassen. Sie
haben keinen Einfluss auf das Gleichgewicht.
• byPassG: Indexe der Stoffe, die über die dampfförmige Phase die Grundoperation verlas-
sen. Sie haben keinen Einfluss auf das Gleichgewicht.
8.1.4 Betriebsmittel
Betriebsmittel dienen als Übertragungsmedium, um Energieströme für Grundoperationen bereit-
zustellen. Jedes Betriebsmittel ist von der abstrakten Klasse ESCustomUtility abgeleitet. In
der Basisklasse werden folgende Eigenschaften definiert:
• energy: Energiemenge in J/s, die übertragen wird. Das Vorzeichen ist positiv, wenn die
Energie vom Betriebsmittel auf die Grundoperation übertragen wird, und negativ, wenn die
Flussrichtung umgekehrt ist.
• m: Massenstrom des Betriebsmittels in kg/s.
• n: Stoffmengenstrom des Betriebsmittels in kmol/s.
• params: Struktur, in der Parameter für die Berechnung definiert werden.
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In jeder abgeleiteten Klasse wird die Methode calcUtilityDemand() implementiert, in der
der Massen- und Stoffmengenstrom auf Basis der Energiemenge berechnet wird, die ausgetauscht
wird. Zusätzlich besitzt jedes Betriebsmittel die Methode getExergy(), um den Exergieverlust
durch den Einsatz des Betriebsmittels zu ermitteln.
ESUtilityElectricity
Die Klasse ESUtilityElectricity abstrahiert den Einsatz von elektrischer Energie. Mit
diesem Betriebsmittel werden Exergieverluste in gleicher Höhe zur übertragenden Energiemenge
verursacht. Der Massen- und Stoffmengenstrom wird in diesem Betriebsmittel nicht gesetzt.
ESUtilitySteam
Die Klasse ESUtilitySteam abstrahiert den Einsatz von Dampf. Für die Wärmeübertragung
wird der Dampf bis an die Siedelinie kondensiert. Aus der Enthalpieänderung zwischen Anfangs-
und Endzustand und der zu übertragenden Energiemenge werden die benötigten Massen- und
Stoffmengenströme bestimmt.
Es stehen folgende Methoden zur Verfügung:
• setTemperature(T, withOffset): Die Temperatur T in K des Dampfes wird
vorgegeben. Der Druck wird automatisch so eingestellt, dass sich der Dampf an der Taulinie
befindet. Soll ein Temperatur-Offset verwendet werden, wird dies über den optionalen
Parameter withOffset gesteuert, der den Wert heating annimmt.
• setPressure(p): Der Druck p in Pa des Dampfes wird vorgegeben. Die Temperatur
wird automatisch so eingestellt, dass sich der Dampf an der Taulinie befindet.
• setTemperatureAndPressure(T, p, withOffset): Temperatur T in K und
Druck p in Pa werden unabhängig voneinander vorgegeben. Soll ein Temperatur-Offset
verwendet werden, wird dies über den optionalen Parameter withOffset gesteuert, der
den Wert heating annimmt.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• T_offset: Offset zur vorgegebenen Temperatur in K, um eine minimale Temperaturdif-
ferenz bei der Wärmeübertragung einzuhalten.
ESUtilityCoolant
Die Klasse ESUtilityCoolant abstrahiert den Einsatz eines Kühlmittels. Standardmäßig
wird als Kühlmittel Wasser verwendet. Das Kühlmittel kann über die Eigenschaft component
geändert werden. Für die Wärmeübertragung heizt sich das Kühlmittel auf. Es sind zwei Modi
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vorgesehen: deltaT, wodurch eine maximale Temperaturdifferenz zwischen Anfangs- und
Endtemperatur vorgegeben wird, sowie maxT, wodurch eine maximale Endtemperatur vorgegeben
wird. Aus der Enthalpieänderung zwischen Anfangs- und Endzustand und der zu übertragenden
Energiemenge werden die benötigten Massen- und Stoffmengenströme bestimmt.
Es stehen folgende Methoden zur Verfügung:
• setTemperature(T, withOffset): Die Temperatur T in K des Kühlmittels wird
vorgegeben. Soll ein Temperatur-Offset verwendet werden, wird dies über den optionalen
Parameter withOffset gesteuert, der den Wert cooling annimmt.
• setPressure(p): Der Druck p in Pa des Kühlmittels wird vorgegeben.
• setTemperatureAndPressure(T, p, withOffset): Temperatur T in K und
Druck p in Pa werden vorgegeben. Soll ein Temperatur-Offset verwendet werden, wird dies
über den optionalen Parameter withOffset gesteuert, der den Wert cooling annimmt.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• dT: Maximale Differenz zwischen Anfangs- und Endtemperatur in K.
• maxT: Maximale Endtemperatur in K.
• T_offset: Temperatur-Offset in K, um die die reale Anfangstemperatur reduziert wird,
um eine minimale Temperaturdifferenz einzuhalten.
ESUtilityHeatTransfer
Die Klasse ESUtilityHeatTransfer abstrahiert den Einsatz eines allgemeinen Wärme-
übertragermediums. Standardmäßig wird als Wärmeübertragermedium Wasser verwendet. Das
Medium kann über die Eigenschaft component geändert werden. Mit diesem Betriebsmittel
kann sowohl Wärme ab- als auch zugeführt werden. Es sind zwei Modi vorgesehen: deltaT,
wodurch eine maximale Temperaturdifferenz zwischen Anfangs- und Endtemperatur vorgegeben
wird, sowie absT, wodurch eine konkrete Endtemperatur vorgegeben wird. Aus der Enthalpieän-
derung zwischen Anfangs- und Endzustand und der zu übertragenden Energiemenge werden die
benötigten Massen- und Stoffmengenströme bestimmt.
Es stehen folgende Methoden zur Verfügung:
• setTemperature(T, withOffset): Die Temperatur T in K des Wärmeübertra-
germediums wird vorgegeben. Soll ein Temperatur-Offset verwendet werden, wird dies
über den optionalen Parameter withOffset gesteuert, der den Wert cooling bzw.
heating annimmt.
• setPressure(p): Der Druck p in Pa des Wärmeübertragermediums wird vorgegeben.
• setTemperatureAndPressure(T, p, withOffset): Temperatur T in K und
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Druck p in Pa werden vorgegeben. Soll ein Temperatur-Offset verwendet werden, wird
dies über den optionalen Parameter withOffset gesteuert, der den Wert cooling bzw.
heating annimmt.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• dT: Maximale Differenz zwischen Anfangs- und Endtemperatur in K.
• absT: Konkrete Endtemperatur in K.
• T_offset: Temperatur-Offset in K, um die die reale Anfangstemperatur reduziert bzw.
erhöht wird, um eine minimale Temperaturdifferenz einzuhalten.
ESUtilityCarnotMachine
Die Klasse ESUtilityCarnotMachine abstrahiert den Einsatz eines Wärmebads mit kon-
stanter Temperatur. Die Exergieverluste in dem Betriebsmittel berechnen sich über den Carnot-
Faktor nach Gl. 2.12. Der Massen- und Stoffmengenstrom wird in diesem Betriebsmittel nicht
gesetzt.
Es stehen folgende Methoden zur Verfügung:
• setTemperature(T, withOffset): Die Temperatur T in K des Wärmebads wird
vorgegeben. Soll ein Temperatur-Offset verwendet werden, wird dies über den optionalen
Parameter withOffset gesteuert, der den Wert cooling bzw. heating annimmt.
Es stehen folgende Parameter zur Verfügung:
• T_offset: Temperatur-Offset in K, um die die reale Temperatur reduziert bzw. erhöht
wird, um eine minimale Temperaturdifferenz einzuhalten.
ESUtilityGasFlame
Die Klasse ESUtilityGasFlame abstrahiert den Einsatz einer Gasflamme, um Energie auf
einem hohen Temperaturniveau bereitzustellen. Als Gas wird standardmäßig Methan eingesetzt.
Die Exergieverluste ergeben sich aus dem Verlust der chemischen Exergie durch die entsprechende
Verbrennungsreaktion:
CH4 +2O2 −−→ 2H2O+CO2 . (8.1)
Aus der Verbrennungsreaktion resultiert der Brennwert von Methan, der als Bezugsgröße für die
Berechnung der benötigten Methanmenge dient.
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8.1.5 Prozesse
Prozesse werden in Nachfahren der abstrakten Klasse ESCustomProcess abgebildet. In der
abstrakten Basisklasse existieren folgende Eigenschaften:
• components: Liste mit Stoffen, die sich im Prozess befinden.
• streams: Liste mit Stoffströmen, die sich im Prozess befinden.
• blocks: Liste mit Grundoperationen, die sich im Prozess befinden.
• utilities: Liste mit Betriebsmitteln, die sich im Prozess befinden.
Folgende Methoden in der abstrakten Basisklasse sind wesentlich für die Berechnung der Exer-
gieströme:
• calcExergyOfStreams(): Gibt in drei Rückgabewerten die physikalische, chemische
und Mischungsexergie in einer Matrix für alle Ströme und alle Stoffe in J/s zurück.
• calcExergyOfUtilities(): Gibt die Änderung der Exergie für alle Betriebsmittel
in J/s zurück.
• calcExergyOfBlocks(streamTypes_red, utilityTypes1, utility-
Types2): Gibt in mehreren Rückgabewerten die Änderung der Exergien (physikalische,
chemische, Mischungsexergie, die Exergien für alle Betriebsmittel sowie für Betriebsmittel
der Kategorie 1 und 2) zurück. Zusätzlich werden die Exergieänderungen entsprechend
der Vorgaben auch auf Nebenprodukte alloziert. In einer reduzierten Bilanz werden
bestimmte Ströme aus der Bilanz ausgeschlossen. Der Ausschluss erfolgt über den
Parameter streamTypes_red, dem verschiedene Stromtypen übergeben werden
können, die ausgeschlossen werden sollen. Die Zuordnung der Betriebsmittel erfolgt mit
den Parametern utilityTypes1 und utilityTypes2, denen bestimmte Typen von
Betriebsmitteln zugeordnet werden können.
• calcStreamFlowRateRelatedToType(streamType, componentType):
Berechnet die Stoffmengen- und Massenflüsse von bestimmten Stoffen in bestimmten Strö-
men. Die Stromtypen werden über streamType, die Stofftypen über componentType
definiert. Der Wert all umfasst alle Strom- bzw. Stofftypen.
• getBlock(name): Gibt den Block als Objekt zurück, der über den Parameter name
angefordert wird.
• getStream(name): Gibt den Strom als Objekt zurück, der über den Parameter name
angefordert wird.
• getUtility(name): Gibt das Betriebsmittel als Objekt zurück, das über den Parameter
name angefordert wird.
Für die Berechnung der Prozesse gibt es folgende Methoden:
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• connectAndCalcAllBlocks(blockControl, utilityControl, verbo-
se, db): Es werden alle Blöcke des Prozesses berechnet. Vorher werden die ein- und
ausgehenden Ströme sowie die Betriebsmittel der Blöcke aktualisiert (connect). Nach der
Berechnung werden die Informationen wieder zurückgeschrieben (rewrite). Der Parameter
blockControl steuert, ob alle Blöcke berechnet werden sollen (yes) oder nicht (no)
bzw. ob vor der Berechnung eine Callback-Funktion aufgerufen werden soll (callback).
Analog dazu verhält sich der Parameter utilityControl. Hat der Parameter verbose
den Wert yes, werden bei der Berechnung Statusmeldungen ausgegeben. Dem Parameter
db kann der Name eines Blockes übergeben werden, um für Debugzwecke die Berechnung
an der Stelle zu stoppen.
• connectAndCalcBlocks(blocks, blockControl, utilityControl,
verbose, db): Mit dieser Methode werden nicht alle Blöcke berechnet, sondern nur
die, die dem Parameter blocks übergeben werden. Die weiteren Parameter haben die
gleiche Bedeutung wie in der Methode connectAndCalcAllBlocks().
Damit die Ströme und Betriebsmittel bei der Auswertung richtig zugeordnet werden, müssen diese
den jeweiligen Kategorien zugeordnet werden. In der Struktur params stehen dazu entsprechende
Felder zur Verfügung.
• feedTypes: Stromtypen, in denen sich Edukte befinden.
• recycleTypes: Stromtypen, die bei einer idealen Rückführung berücksichtigt werden
sollen, um den Rohstoffrucksack zu reduzieren.
• productTypes: Stromtypen, in denen sich Produkte befinden.
• byProductTypes: Stromtypen, in denen bei einer Allokation Nebenprodukte berück-
sichtigt werden sollen.
• reduceTypes: Stromtypen, die bei einer reduzierten Bilanz berücksichtigt werden sollen.
• utilityTypes1: Typen von Betriebsmitteln, die zur Kategorie 1 gehören.
• utilityTypes2: Typen von Betriebsmitteln, die zur Kategorie 2 gehören.
Bei den weiteren Parametern in der Struktur params handelt es sich um folgende:
• recycleFactor: Anteil der Edukte, die bei einer idealisierten Rückführung zurückge-
führt werden sollen.
• debug: Aktiviert bzw. deaktiviert Konsistenzüberprüfungen hinsichtlich Massenbilanz und
korrekter Verschaltung der Grundoperationen.
Wird ein konkreter Prozess modelliert, wird dieser von der Basisklasse abgeleitet. Es müssen
folgende abstrakte Methoden implementiert werden:
• designProcess(): In dieser Methode wird die Struktur des Prozesses definiert. Die
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Listen mit Strömen, Grundoperationen und Betriebsmitteln werden gefüllt. Es müssen nur
die ein- und ausgehenden Ströme explizit angegeben werden. Die inneren Ströme werden
implizit durch die ein- und ausgehenden Ströme der Grundoperationen definiert.
• initComponents(): In dieser Methode werden alle Stoffe definiert, die im Prozess
vorhanden sind.
• initStandardParameters(): In dieser Methode werden alle Grundoperationen,
Betriebsmittel und eingehenden Ströme mit Standardwerten initialisiert.
• calcProcess(): In dieser Methode wird der Prozess berechnet. Dabei wird üblicher-
weise auf die Methode connectAndCalcAllBlocks() zurückgegriffen. Hier können
auch Sonderfälle für Rückführungen berücksichtigt werden.
Neben den abstrakten Methoden, die in konkreten Prozessen implementiert werden müssen, gibt
es noch optionale Methoden, die bei Bedarf überschrieben werden:
• callbackBlock(block): Werden die Blöcke mit dem Zusatz callback berechnet,
wird vor jeder Berechnung diese Methode aufgerufen. Über den Parameter block kann
der aktuelle Block ermittelt werden.
• callbackUtilities(block): Werden die Betriebsmittel mit dem Zusatz call-
back berechnet, wird vor jeder Berechnung diese Methode aufgerufen. Über den Parameter
block kann der aktuelle Block ermittelt werden.
• callbackComponents(): Nachdem die Stoffe aus der Stoffdatenbank geladen wurden,
wird diese Methode aufgerufen. Hier können nachträglich Stoffeigenschaften modifiziert
werden.
• getAllocFactors(): Handelt es sich um einen Prozess mit Nebenprodukten, wird in
dieser Methode die Zuordnung der Exergieverluste auf Basis der Massenströme gesteuert. In
einer Matrix wird definiert, welche Grundoperation (Spalten) von welchen Stoffen (Zeilen)
durchlaufen wird.
8.1.6 Auswertung
Für die Auswertung eines Prozesses stehen Nachfahren der abstrakten Klasse ESCustomPro-
cessResults zur Verfügung. Bei der Auswertung werden grundsätzlich Parametervariationen
unterstützt. In der abstrakten Klasse werden folgende Eigenschaften definiert:
• name: Name des Parameters, der variiert wird.
• unit: Einheit des Parameters, der variiert wird.
• singleParameter: Durchlauf bei einer Parametervariation, der separat als Einzelaus-
wertung ausgewiesen werden soll.
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• customParameter: Benutzerdefinierte Ergebnisse, die separat ausgewiesen werden. Die
Ergebnisse werden als verschachteltes Cell-Array definiert: {{’Block1’, ’Größe1’,
’Einheit1’}, {’Block2’, ’Größe2’, ’Einheit2’}}.
• allocByProducts: Treten neben einem Produkt auch Nebenprodukte auf, können die
Exergieverluste zwischen Produkt und den Nebenprodukten entsprechend der Allokations-
faktoren nach Gl. 2.25 zugeordnet werden.
• plotTolerance: Für die Detaildarstellung der Exergieverluste über Origin kann hier
eine Toleranzschwelle in MJ/(kgProdukt) angegeben werden. Exergieanteile, die kleiner
als diese Toleranz sind, werden nicht dargestellt.
• plotExergyTypes: Für die Detaildarstellung der Exergieverluste über Origin werden
hier die Exergieanteile definiert, die angezeigt bzw. nicht angezeigt werden sollen (chemi-
sche, physikalische, Mischungsexergie, Exergie von Betriebsmitteln)
Für die Auswertung steht die Klasse ESProcessResultsExcel zur Verfügung. Mit dieser
Klasse wird eine Excel-Tabelle erstellt, die neben allgemeinen Informationen über die Stoffe und
die Struktur des Prozesses, Informationen über die Massen-, Stoffmengen- und Exergieströme
enthält. Zusätzlich werden die jeweiligen Ergebnisse von Parametervariationen untereinander
dargestellt. Für einen bestimmten Durchlauf wird eine blockweise Einzelauswertung durchgeführt,
in der die Verluste der einzelnen Exergieanteile in den Blöcken separat aufgeführt sind.
Es stehen folgende Methoden zur Verfügung:
• fillTemplate(proc): Mit dieser Methode wird die Excel-Tabelle auf den Prozess
proc hinsichtlich Stoffe, Grundoperationen und Betriebsmittel vorbereitet.
• addResult(proc): Nach einem Simulationsdurchlauf eines Prozesses, wird mit dieser
Methode die Excel-Tabelle um eine weitere Auswertung ergänzt.
• addCustomParameter(values): Benutzerdefinierte Werte werden über diese Me-
thode der Excel-Tabelle hinzugefügt. Diese müssen zuvor über die Eigenschaft custom-
Parameter definiert werden.
• saveToFile(filename): Mit dieser Methode wird die Excel-Tabelle unter dem Da-
teinamen filename gespeichert. Die Angabe einer Dateiendung ist nicht erforderlich.
Für große Prozesse mit vielen Strömen und Stoffen wird mindestens Microsoft Excel 2007 benö-
tigt, damit mehr als 256 Spalten in einem Blatt dargestellt werden können. Um die Auswertung
zu beschleunigen, steht eine zweite Klasse namens ESProcessResultsExcelRapid zur
Verfügung. In dieser Klasse wird nur eine Teilmenge der Ergebnisse gespeichert.
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8.1.7 Syntheserouten
Ein Prozess oder mehrere Prozesse sollten immer Bestandteil einer Syntheseroute sein, um eine
automatische Auswertung zu gewährleisten und Sensitivitätsanalysen durchführen zu können. Für
Syntheserouten gibt es die abstrakte Basisklasse ESCustomPathwaySimulator. In dieser
Basisklasse stehen folgende Methoden zur Verfügung:
• simulate(): Diese Methode wird verwendet, um die Syntheseroute mit den Standard-
werten zu berechnen oder um eine Parameterstudie durchzuführen. Bei der Parameterstudie
kann ein Parameter variiert werden. Die Ergebnisse für alle Prozesse werden in Excel-
Tabellen ausgegeben.
• optimize(): Diese Methode wird verwendet, um vorgegebene Parameter in einer Syn-
theseroute so zu optimieren, so dass sich ein vorgegebener oder minimaler Exergieverlust
einstellt.
• simulateUpperLowerBound(): Diese Methode wird verwendet, um für eine Syn-
theseroute eine obere und untere Grenze des Exergieverlustes anzugeben. Dazu wird jeder
Prozess mit zwei vorgegebenen Parametern berechnet. Die Ergebnisse der einzelnen Pro-
zesse werden in Excel-Tabellen ausgegeben.
• saveTablesToFile(template, prefix, idx): Mit dieser Methoden können
alle Ergebnisse in Excel-Tabellen gespeichert werden. Alle Parameter sind optional. Bei
dem ersten Parameter handelt es sich um das Template, das als Basis verwendet werden
soll, beim zweiten um einen Prefix, der vor jeden Dateinamen gesetzt wird und dem dritten
Parameter werden die Indexe aller Prozesse übergeben, die gespeichert werden sollen.
Die Prozesse werden einer Liste namens processes hinzugefügt. Die Reihenfolge muss nicht
zwingend der Reihenfolge der Syntheseroute entsprechen, da die Prozesse intern korrekt zugeord-
net werden. Für die verschiedenen Simulationsmöglichkeiten müssen unterschiedliche Parameter
in der Eigenschaft params vorgegeben werden:
• param1: Bei einer Parameterstudie (simulate()) handelt es sich um einen Vektor mit
Werten für einen Parameter, der variiert wird. Bei einer Optimierung (optimize()) ist
dies ein optionaler, zusätzlicher vorgegebener Parameter, der fest vorgegeben variiert wird.
Für die Berechnung der oberen und unteren Grenze (simulateUpperLowerBound())
handelt es sich um einen Vektor, der für jeden Prozess den Parameter enthält, der mit der
unteren Grenze korrespondiert.
• param2: Bei einer Optimierung (optimize()) ist dies ein optionaler, zusätzlicher vor-
gegebener Parameter, der fest vorgegeben variiert wird. Für die Berechnung der oberen und
unteren Grenze (simulateUpperLowerBound()) handelt es sich um einen Vektor,
der für jeden Prozess den Parameter enthält, der mit der oberen Grenze korrespondiert.
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• processX_id: Bei der Optimierung (optimize()) ist dies die Prozessnummer in der
Liste, in der sich der freie Parameter befindet.
• processFix1_id: Dieser Parameter steuert, welchem Prozess param1 zugeordnet
wird.
• processFix2_id: Dieser Parameter steuert, welchem Prozess param2 zugeordnet
wird.
• benchmark: Bei der Optimierung (optimize()) ist dies der Exergieverlust in
MJ/(kgProdukt), der erreicht werden soll. Hat dieser Parameter den Wert Null, wird
das Minimum des Exergieverlustes bestimmt.
• exergyTypes: Mit diesem Parameter wird die Bezugsgröße des Benchmarks als Vektor
mit Nullen und Einsen festgelegt (chemische, physikalische, Mischungs, alle Betriebsmittel,
Betriebsmittel Kategorie 1, Betriebsmittel Kategorie 2, Footprint externer Edukte).
Das Ergebnis der Berechnung einer Syntheseroute ist die Angabe eines Exergieverlustes in
MJ/(kgProdukt), der bei der Herstellung eines Produkts verursacht wird. Als Produkt einer Syn-
theseroute wird dabei der Stoff bezeichnet, der in einem Prozess als Produkt gekennzeichnet wird
und zeitgleich in keinem weiteren Prozess als Edukt definiert wurde. Produkte von vorgeschalte-
ten Prozessen sind dann Edukte in nachgeschalteten Prozessen. Bei der Berechnung werden die
Rohstoffrucksäcke entsprechend der Masseneffizienz nach Gl. 4.6 berücksichtigt. Für Edukte, die
in keinem Prozess der Syntheseroute hergestellt werden, kann ein separater Rohstoffrucksack in
der Excel-Tabelle FootprintsComponents.xlsx vorgegeben werden.
Die Ausgabe der Ergebnisse erfolgt zum einen in Excel-Tabellen und zum anderen in einer
Ergebnisstruktur namens results, die im Folgenden erläutert wird:
• x: Parameter für die Optimierungen. Bei Vorgabe von param1 und bzw. oder param2
entsprechend ein Vektor oder eine Matrix.
• exLoss: Gesamtexergieverluste für die Syntheseroute in MJ/(kgProdukt).
• exLoss_chem: Verlust an chemischer Exergie in MJ/(kgProdukt).
• exLoss_phys: Verlust an physikalischer Exergie in MJ/(kgProdukt).
• exLoss_mix: Verlust an Mischungsexergie in MJ/(kgProdukt).
• exLoss_utilities: Exergieverluste aller Betriebsmittel in MJ/(kgProdukt).
• exLoss_utilities1: Exergieverluste durch Betriebsmittel der Kategorie 1 in
MJ/(kgProdukt).
• exLoss_utilities2: Exergieverluste durch Betriebsmittel der Kategorie 2 in
MJ/(kgProdukt).
• exLoss_footprint: Verluste aufgrund des Rohstoffrucksacks in MJ/(kgProdukt). In
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diesem Wert werden nur die Edukte berücksichtigt, die in keinem Prozess hergestellt
werden.
• reagentFactors: Edukteinsatz bezogen auf das Produkt eines einzelnen Prozesses zur
Berechnung der Rucksackfaktoren.
• cumulativeReagentFactors: kumulierter Edukteinsatz bezogen auf das Produkt
der Syntheseroute zur Berechnung der Rucksackfaktoren.
• strReagentFactors: Namen und Faktoren der Edukte bezogen auf das Produkt des
Prozesses.
• strCumulativeReagentFactors: Namen und kumulative Faktoren der Edukte be-
zogen auf das Produkt der Syntheseroute.
Damit eine Berechnung mit einer Syntheseroute durchgeführt werden kann, muss die abstrakte
Basisklasse abgeleitet werden. Je nach Berechnungs- und Auswertungsart müssen folgende
Methoden implementiert werden:
• setProcessParamFixed(proc, param1, param2): In dieser Methode werden
die festen Parameter param1 und ggf. param2 für die Parameterstudien neu gesetzt. Über
den Parameter proc lässt sich der aktuelle Prozess identifizieren, so dass eine Zuordnung
des Parameters möglich ist.
• setProcessParamX(proc, x): In dieser Methode wird der variable Parameter x bei
der Optimierung (optimize()) neu gesetzt. Über den Parameter proc lässt sich der
aktuelle Prozess identifizieren.
• getResultsCustomParameter(proc): Benutzerdefinierte Werte für die Auswer-
tung werden mit dieser Methode zurückgegeben. Handelt es sich um mehrere Werte, werden
diese in einem liegenden Vektor zurückgegeben. Über den Parameter proc lässt sich der
aktuelle Prozess identifizieren.
In dieser Klasse wird die Auswertung gekapselt, indem die Ergebnisse nach jedem Simula-
tionsdurchlauf automatisch dem Auswertungs-Objekt hinzugefügt werden. Für jeden Prozess
muss zuvor ein Auswertungs-Objekt der Eigenschaft resultsType als Cell-Array übergeben
werden.
8.1.8 Referenzumgebung zur Exergieberechnung
Die Exergieberechnungen basieren auf der Referenzumgebung von Szargut et al. (1989), welches
sich an der atmosphärischen Zusammensetzung orientiert. Die Referenzumgebung ist in der Klasse
ESEnvironmentIdealGas hinterlegt. Als Umgebungstemperatur werden 298,15 K und als
Umgebungsdruck 101325 Pa angenommen. Die Zusammensetzung der Referenzumgebung für
eine trockene Umgebung ist in Tab. 8.5 dargestellt.
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Stoff Stoffmengenanteil
Argon 0,00933
Kohlenstoffdioxid 0,000345
Helium 0,000005
Krypton 0,000001
Stickstoff 0,7803
Neon 0,000018
Sauerstoff 0,2099
Xeon 0,00000009
Tab. 8.5: Zusammensetzung der Referenzumgebung für eine trockene Umgebung nach Szargut
et al. (1989).
Neben den in Tab. 8.5 aufgeführten Stoffen befindet sich zusätzlich Wasser und Deuterium in der
Umgebung. Der Wasseranteil wird in Form einer relativen Luftfeuchtigkeit angegeben, wofür
in dieser Arbeit 70% angenommen werden. Für Deuterium wird ein Stoffmengenanteil von
0,0000034 angenommen. Mit diesem Modell kann die chemische Exergie für Stoffe berechnet
werden, die aus den Elementen Ar, He, Kr, N, Xe, Ne, C, H und O bestehen.
In der Klasse ESEnvironmentIdealGas stehen zur Berechnung der Exergie folgende Me-
thoden zur Verfügung:
• calcChemicalExergyOfComponents(components): Berechnet die chemische
Exergie der Stoffe components in J/kmol.
• calcPhysicalExergyOfComponents(components, T, p): Berechnet die
physikalische Exergie der Stoffe components in J/kmol für eine gegebene Temperatur T
und einen Druck p.
• calcMixingExergyOfComponents(x): Berechnet die Mischungsexergie für ein
Gemisch mit der molaren Zusammensetzung x.
• calcCarnotFactor(T): Berechnet den Carnot-Faktor für eine gegebene Temperatur
T und die Umgebungstemperatur.
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8.2 Modellierung verfahrenstechnischer
Grundoperationen
8.2.1 Referenzumgebung
Die Exergie ist abhängig von der gewählten Referenzumgebung. In Abb. 8.1 ist die physikalische
Exergie von Methan für verschiedene Umgebungsdrücke aufgetragen über den Druck.
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Abb. 8.1: Physikalische Exergie von Methan für verschiedene Umgebungsdrücke.
Für den gleichen Druck steigt dabei die physikalische Exergie mit sinkendem Umgebungsdruck.
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Die relative Abweichung der physikalischen Exergie bezogen auf einen Umgebungsdruck von
1 bar ist in Abb. 8.2 für verschiedene Drücke aufgetragen über den Umgebungsdruck.
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Abb. 8.2: Relativer Einfluss des Umgebungsdrucks auf die physikalische Exergie.
Die relative Abweichung sinkt dabei mit steigenden Drücken.
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In Abb. 8.3 ist die relative Abweichung der physikalischen Exergie von Wasserstoff bezogen
auf eine Umgebungstemperatur von 25 ◦C für verschiedene Temperaturen aufgetragen über die
Umgebungstemperatur.
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Abb. 8.3: Relativer Einfluss der Umgebungstemperatur auf die physikalische Exergie.
Die relative Abweichung sinkt dabei mit steigenden Temperaturen.
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In Abb. 8.4 ist die relative Abweichung der chemischen Exergie von verschiedenen Stoffen
mit unterschiedlichem Wasserstoffanteil bezogen auf eine relative Luftfeuchtigkeit von 70%
dargestellt.
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Abb. 8.4: Relativer Einfluss der relativen Luftfeuchtigkeit auf die chemische Exergie.
Die relative Abweichung steigt dabei mit sinkender relativer Luftfeuchtigkeit.
8.2.2 Reaktor
In Abb. 8.5 ist der Gleichgewichtsumsatz einer idealen Gasphasenreaktion entsprechend der
Reaktionsgleichung A+B C für verschiedene Drücke bei Umgebungstemperatur dargestellt.
Der Gleichgewichtsumsatz steigt in diesem Fall mit steigendem Druck an, da nach dem Prinzip des
kleinsten Zwangs auf der Produktseite weniger Moleküle vorhanden sind als auf der Eduktseite.
In Abb. 8.6 ist der Gleichgewichtsumsatz einer idealen Gasphasenreaktion entsprechend der Re-
aktionsgleichung A+B C für verschiedene Anfangsstoffmengen bei Umgebungsbedingungen
dargestellt. Der Gleichgewichtsumsatz bezogen auf die Komponente B steigt in diesem Fall mit
der überstöchiometrischen Zugabe des ersten Edukts an.
157
8 Anhang
- 4 0 - 2 0 0 2 0 4 00 , 0
0 , 2
0 , 4
0 , 6
0 , 8
1 , 0
A  +  B  ↔ CT  =  2 9 8 , 1 5  K
 p = 1  b a r p = 5  b a r p = 1 0  b a r
Gle
ichg
ewi
chts
ums
atz
f r e i e  R e a k t i o n s e n t h a l p i e  i n  M J / k m o l
Abb. 8.5: Gleichgewichtsumsatz einer idealen Gasreaktion für verschiedene Drücke.
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Abb. 8.6: Gleichgewichtsumsatz einer idealen Gasreaktion für überstöchiometrische Zugabe eines
Edukts.
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8.3 Berechnungsgrundlagen zur Bestimmung der
Exergieverluste durch die Vorkette benötigter
Edukte
8.3.1 Zusammensetzung der biogenen Rohstoffe
Als Ausgangsmaterial für die Berechnung werden Weizen, Holz und Raps verwendet, deren
Zusammensetzungen in Tab. 8.6 dargestellt sind.
Biomasse Bestandteile Zusammensetzung
Weizen
Stärke 56,2%
Glucose 2,7%
Proteine 11,5%
Fette 1,7%
Asche 1,7%
Sonstige 9,5%
Wasser 17%
Holz
Cellulose 32,9%
Hemicellulose 13,7%
Lignin 19,5%
Asche 1,3%
Extrakte 5,2%
Säuren 1,1%
Wasser 19,8%
Raps
Pflanzenöl 36,0%
Wasser 13,0%
andere Bestandteile 51,0%
Tab. 8.6: Zusammensetzung der betrachteten Biomasse nach DOE (2012), Kaltschmitt et al.
(2009), Kaltschmitt und Reinhardt (1997), Mojovic et al. (2006).
8.3.2 Exergieverluste der Vorkettte von biobasierten Präkursoren
Aus den biogenen Rohstoffen werden die Präkursoren isoliert. In dieser Arbeit wird Glucose
exemplarisch aus Weizen gewonnen. Da hier nur ein Teil der Pflanze genutzt wird, wird dies
als Biomassenutzung der ersten Generation bezeichnet. Wird der ganze Rohstoff stofflich ge-
nutzt, wird dies als Biomassenutzung der zweiten Generation bezeichnet. Als Beispiel für die
Biomassenutzung der zweiten Generation wird in dieser Arbeit Glucose und Xylose aus Holz
gewonnen. Der Prozess zur Isolierung von Glucose und Xylose aus Weizen bzw. Holz ist in
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Abb. 8.7 dargestellt.
Zerkleinerung Trocknung Hydrolyse
Weizen/
Holz
Glucose/
Xylose
Abb. 8.7: Prozess zur Gewinnung von Glucose/Xylose aus Weizen bzw. Holz.
Alternativ kann Holz auch zu Synthesegas vergast werden. Dieser Prozess ist in Abb. 8.8 darge-
stellt.
Zerkleinerung Trocknung Vergasung
Holz
Synthese-
gas
Abb. 8.8: Prozess zur Gewinnung von Synthesegas aus Holz.
Die Gewinnung von Pflanzenöl aus der ölhaltigen Pflanze Raps ist in Abb. 8.9 dargestellt.
Zerkleinerung Trocknung Pressung
Raps Pflanzenöl
Extraktion
Destillation
Pflanzenöl
Abb. 8.9: Prozess zur Gewinnung von Pflanzenöl aus Raps.
Für die Zerkleinerung der Biomasse werden gemessene Werte aus der Literatur entnommen
(Cadoche und Lopez, 1989, Mani et al., 2004). Der Exergiebedarf für die Zerkleinerung hängt u. a.
von der Bauart der Mühle, dem Wassergehalt, Anfangs- und Endgröße der Partikel und weiteren
Maschinen- und Substratparametern ab (Mani et al., 2004). Für Holz wird für die Zerkleinerung
mit einer Hammermühle ein Exergiebedarf von 0,47 MJ/(kgHolz) angenommen. Für Weizen
wird angenommen, dass der Exergiebedarf für die Zerkleinerung dem von weicheren Materialien
160
8.3 Berechnungsgrundlagen zur Bestimmung der Exergieverluste durch die Vorkette benötigter
Edukte
wie Gräser oder Stroh entspricht. Dies führt zu einem Exergiebedarf von 0,19 MJ/(kgWeizen),
wenn die Weizenkörner mit einer Hammermühle zerkleinert werden.
Ein weiterer Vorbehandlungsschritt ist die Trocknung. In Abb. 8.10 ist der Exergieverlust in
MJ/(kgFrischmasse) aufgetragen über den massenbezogenen Anfangsfeuchtegehalt der Biomas-
se, der allein durch die Trocknung der Biomasse entsteht. Als Endfeuchtigkeit der Biomasse
werden 10wt-% angestrebt (Tijmensen et al., 2002). Als Trocknungsmittel wird Luft bei unter-
schiedlichen Temperaturen verwendet. Es wird eine relative Luftfeuchtigkeit bei Umgebungstem-
peratur von 70% angenommen. Diese Annahme entspricht der relativen Luftfeuchtigkeit aus dem
Referenzmodell zur Exergieberechnung.
0 , 0 0 , 1 0 , 2 0 , 3 0 , 4 0 , 50 , 0
0 , 5
1 , 0
1 , 5
2 , 0
T = 6 0 ° C
T = 8 0 ° C
 
 
Exe
rgie
verl
uste
 in M
J/(k
g Fr
isch
mas
se)
A n f a n g s f e u c h t e  i n  w t - %
T = 9 5 ° C
Abb. 8.10: Exergieverlust in MJ/(kgFrischmasse) für unterschiedliche Temperaturen und An-
fangsfeuchtigkeiten für eine Trocknung auf 10wt-% von Holz.
Die Exergieverluste für die Trocknung steigen mit steigender Anfangsfeuchte der Biomasse
und der Temperatur des Trocknungsmittels. Nach Rönsch (2011) wird für die Trocknung der
Biomasse im Folgenden Luft mit einer Temperatur von 95 ◦C genommen. Für Holz mit ei-
ner Anfangsfeuchte von 19,8% ergibt sich für die Trocknung auf 10% ein Exergieverlust von
0,46 MJ/(kgFrischmasse). Für Weizen wird nach Mojovic et al. (2006) eine niedrigere Endfeuch-
te in Höhe von 3,9% benötigt, wodurch die Exergieverluste bei einer Anfangsfeuchte von 17% auf
0,60 MJ/(kgFrischmasse) ansteigen. Für die Gewinnung von Pflanzenöl wird der Wassergehalt
der Rapskörner von 13 auf 7,5% reduziert (Kaltschmitt und Reinhardt, 1997, Singh und Bargale,
2000). Dies ist mit Exergieverlusten in Höhe von 0,26 MJ/(kgFrischmasse) verbunden.
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Nach der Zerkleinerung und Trocknung werden die Präkursoren isoliert. Je nach Rohstoff, Tech-
nologie und Präkursor werden dafür unterschiedliche Verfahrensschritte durchgeführt.
Die Hydrolyse der Stärke in den Weizenkörnern findet bei 45 ◦C statt, da dies das Temperaturopti-
mum der Enzyme ist. Es wird angenommen, dass die Stärke vollständig zu Glucose hydrolysiert
wird (Kaltschmitt et al., 2009).
Die Hydrolyse von Holz erfolgt in mehreren Schritten. Hier wird eine Vorbehandlung mit heißem
Wasser (liquid hot water) bei 220 ◦C und entsprechendem Druck ausgewählt, wobei 88wt-%
der Hemicellulose zu Xylose hydrolysiert wird (Hamelinck et al., 2005, Laser et al., 2002). Im
Anschluss wird die Cellulose enzymatisch aufgeschlossen, wodurch einerseits 75% der Cellulose
zu Glycose umgesetzt wird, andererseits 5% der Cellulose durch die Enzyme verbraucht wird. Da
neben Glucose auch Xylose als Nebenprodukt anfällt, werden die Exergieverluste entsprechend
der Massenanteile alloziert. Durch die Allokation entfallen nur noch 64% der Exergieverluste auf
die Glucose.
Um aus Rapskörnern Pflanzenöl zu gewinnen, werden die Rapskörner nach der Trocknung
gepresst. Durch die Pressung können 90% des Pflanzenöls extrahiert werden. Singh und Bargale
(2000) beziffern den Exergieverlust dafür auf 0,55 MJ/(kgPflanzeno¨l). Das restliche Pflanzenöl
wird mit einem Lösungsmittel, beispielsweise n-Hexan, aus der Miscella extrahiert (Kaltschmitt
et al., 2009). Die destillative Aufbereitung des Lösungsmittels verursacht Exergieverluste in Höhe
von 0,83 MJ/(kgPflanzeno¨l).
Um aus Holz Synthesegas herzustellen, wird die Biomasse mit einem Oxidationsmittel vergast.
Nach der Zerkleinerung und Trocknung wird die Biomasse bei Temperaturen von 800 ◦C und
einem Druck von 10 bar mit Wasserdampf als Oxidationsmittel nach folgenden Reaktionsglei-
chungen vergast:
C+CO2→ 2CO , (8.2)
C+H2O→ H2 +CO , (8.3)
C+2H2O→ CH4 . (8.4)
Es wird angenommen, dass die Reaktion bis zum Gleichgewicht abläuft. Das entstehende Methan
wird im Anschluss vollständig bei 1000 ◦C und 20 bar in einem zweiten Reaktor weiter zu
Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid umgewandelt:
CH4 +H2O−−→ CO+3H2 . (8.5)
Es wird entsprechend viel Wasserdampf als Oxidationsmittel hinzugegeben, damit nach diesen
Reaktionen das molare Wasserstoff-Kohlenstoffmonoxid-Verhältnis des Synthesegases rund 2:1
beträgt. Weitere Verunreinigungen werden im sogenannten Rectisol-Verfahren entfernt (Hochge-
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sand, 1970). In diesem Verfahren werden Verunreinigungen, wie beispielsweise Kohlenstoffdioxid,
bei 60 bar und −30 ◦C mit Methanol herausgewaschen. Um die Exergieverluste zu reduzieren, die
durch das Heizen auf die hohen Reaktionstemperaturen entstehen, wird der heiße Strom aus dem
zweiten Reaktor zum Vorheizen des Eingangsstroms verwendet. Durch diese Wärmeintegration
muss nur noch ein Teil der eigentlichen Heizenergie von außen zugeführt werden. Als Heizquelle
dient aufgrund der hohen Temperaturen eine Gasflamme mit Methan als Brennstoff.
Die Exergieverluste für die einzelnen Verfahrensschritte zur Gewinnung der Präkursoren aus den
biobasierten Rohstoffen sind in Tab. 8.7 dargestellt.
Rohstoff Weizen Raps Holz Holz
Präkursor Glucose Pflanzenöl Glucose Synthesegas
Exergieverluste in MJ/(kgPra¨kursor)
Zerkleinerung 0,29 - 1,23 0,95
Trocknung 0,92 0,72 1,21 0,95
Hydrolyse 0,63 - 1,58 -
Pressung/Destillation - 0,58 - -
Vergasung - - - 10,94
Isolierung der Präkursoren 1,84 1,30 4,02 12,84
Landwirtschaftlicher Prozess 1,66 5,94 0,93 0,72
Gesamtexergieverlust 3,50 7,24 4,95 13,56
Tab. 8.7: Exergieverluste für die Vorkette der biobasierten Präkursoren.
8.3.3 Exergieverluste der Vorkette von weiteren Edukten
Neben den biobasierten Präkursoren werden, werden in den Syntheserouten weitere Edukte
benötigt, deren Herstellung mit zusätzlichen Exergieverlusten verbunden ist.
Wasserstoff wird durch eine Elektrolyse gewonnen. Die Elektrolyse arbeitet mit einem exergeti-
schen Wirkungsgrad von 70%. Dies führt zu einem Exergieverlustrucksack von Wasserstoff in
Höhe von 52,46 MJ/kg.
Der Raffinerieprozess, in dem aus Erdöl Ethen gewonnen wird, wurde in dieser Arbeit nicht separat
modelliert und exergetisch untersucht. Für die Berechnung des Exergieverlustrucksacks von Ethen
werden die Energieeinsätze einer Erdölraffinerie nach Ecker und Winter (2000) zugrunde gelegt.
Nach einer Rohöldestillation mit Exergieverlusten in Höhe von 0,67 MJ/(kgNaphtha) und einer
Entschwefelung in einem Hydrotreater mit Exergieverlusten in Höhe von 0,67 MJ/(kgNaphtha),
wird der Strom in einen Steamcracker geleitet, in dem es zu Exergieverlusten in Höhe von
7,60 MJ/(kgNaphtha) kommt. Mit einem Anteil von 31% Ethen am Produktgemisch nach dem
Steamcracker, führt dies zu einem Exergieverlustrucksack von Ethen in Höhe von 3,73 MJ/kg.
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Für p-Xylol wird angenommen, dass der Exergieverlustrucksack identisch ist zu dem Exergiever-
lustrucksack von Ethen.
8.4 Modellierung der Prozesse
Ausgehend von Erdöl werden zwei Syntheserouten ausgewählt, deren Teilprozesse in Abb. 8.11
dargestellt sind. Polyethylen ist das Endprodukt der ersten Syntheseroute. Die Herstellung von
Polyethylen erfolgt in zwei Schritten: Im ersten Prozess wird in einer Erdölraffinerie die Basische-
mikalie Ethen aus Erdöl gewonnen. Im zweiten Prozess wird Ethen zu Polyethylen polymerisiert.
Das Endprodukt der zweiten Syntheseroute ist Polyethylenterephthalat. Es wird aus zwei Mono-
meren gewonnen: 1,2-Ethandiol und Terephthalsäure. Die Produktion von 1,2-Ethandiol erfolgt
über die Zwischenprodukte Ethen und Ethylenoxid. Terephthalsäure wird aus p-Xylol hergestellt,
das wiederum aus einer Erdölraffinerie stammt.
p-Xylol
TPS
1,2-Ethandiol
PET
Erdöl
Ethen
PE
Erdöl
Ethen
Ethylenoxid
Erdöl
Abb. 8.11: Syntheserouten ausgehend von Erdöl (TPS: Terephthalsäure).
Von Glucose werden vier Syntheserouten untersucht, die zu drei Endprodukten führen. Die Teil-
prozesse sind in Abb. 8.12 dargestellt. Die Herstellung von Polyethylen aus Glucose beinhaltet
Ethen als Zwischenprodukt, das bereits Bestandteil der Polyethylen-Herstellung aus Erdöl ist.
Polyethylenterephthalat wird über zwei Syntheserouten aus Glucose hergestellt. In einer Syn-
theseroute wird das Monomer Terephthalsäure aus p-Xylol hergestellt, das zuvor aus Glucose
gewonnen wird. Das zweite Monomer 1,2-Ethandiol wird aus Glucose über die heutige Basi-
schemikalie Ethen produziert. Ab Ethen ist diese Route identisch zur klassischen Herstellung
von 1,2-Ethandiol aus Erdöl. In der zweiten Syntheseroute zu Polyethylenterephthalat wird nur
die Herstellung des Monomers 1,2-Ethandiol abgewandelt. 1,2-Ethandiol wird dabei direkt aus
Glucose ohne den Umweg über die Basischemikalie Ethen hergestellt.
Die vier ausgewählten Syntheserouten mit Triolein als Rohstoff sind in Abb. 8.13 dargestellt.
Zum Endprodukt Polyethylen werden zwei Syntheserouten untersucht. Die erste Syntheseroute
führt über das Zwischenprodukt Ethen zu Polyethylen. In einer weiteren Syntheseroute wird
Glycerin als erstes Zwischenprodukt ausgewählt, aus dem dann über weitere Zwischenprodukte
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PET
Ethen
PE
Glucose
Ethanol
PLA
Glucose
Milchsäure
Ethen
Ethylenoxid
1,2-Ethandiol
Glucose
Ethanol
Glucose
1,2-Ethandiol
p-Xylol
TPS
Glucose
Abb. 8.12: Syntheserouten ausgehend von Glucose.
Polyethylen hergestellt wird. Des Weiteren wird Glycerin auch zu 1,2-Ethandiol, einem Monomer
von Polyethylenterephthalat, oder zu Milchsäure, dem Monomer von Polymilchsäure, umgesetzt.
Glycerin
Ethen
Glycerin
Ethanol
1,2-Ethandiol
PLA
Milchsäure
TrioleinTriolein Triolein
Ethen
PE
Triolein
PET
Ethen
Ethylenoxid
Abb. 8.13: Syntheserouten ausgehend von Triolein.
Ausgehend von Synthesegas werden beispielhaft zwei Syntheserouten untersucht, die in Abb. 8.14
dargestellt sind. Eine Syntheseroute führt über Ethen zum Endprodukt Polyethylen. In einer weite-
ren Syntheseroute wird das Monomer 1,2-Ethandiol für Polyethylenterephthalat über verschiedene
Prozesse aus Ethen hergestellt.
In diesem Kapitel werden die zugrunde liegenden Annahmen für die Modellierung der o. g.
Prozesse erläutert und die Ergebnisse der Exergieanalysen dargestellt.
8.4.1 Ethanol aus Glucose
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus Glucose
Ethanol hergestellt wird. Der hier beschriebene Prozess wird großtechnisch bereits durchgeführt
(Kosaric et al., 2001).
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Ethen
Ethylenoxid
1,2-Ethandiol
PET
Synthesegas
Ethen
PE
Synthesegas
Abb. 8.14: Syntheserouten ausgehend von Synthesegas.
Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.8 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Name CAS-Nr. Summenformel Typ
Glucose 50-99-7 C6H12O6 reagent
Ethanol 64-17-5 C2H6O product
Wasser 7732-18-5 H2O solvent
Kohlenstoffdioxid 124-38-9 CO2 waste
Tab. 8.8: Stoffe im Prozess Glucose→ Ethanol.
Die Reaktionsgleichungen sind in Tab. 8.9 beschrieben.
Reaktionsgleichung Anmerkung
C6H12O6 −−→ 2 C2H6O+2 CO2 Umsatz: 100%, Selektivität: 100%
Tab. 8.9: Reaktionsgleichungen im Prozess Glucose→ Ethanol.
Das Prozessfließbild aus Abb. 8.15 basiert auf den Beschreibungen von Kosaric et al. (2001).
Vereinfachend wurde für die Modellierung angenommen, dass die Fermentationsbrühe ausschließ-
lich aus Wasser besteht und die geringen Mengen an organischen Säuren, Salzen und Vitaminen
vernachlässigt werden. Die Reaktion im Reaktor findet in einer wässrigen Lösung statt, in der die
Glucose mit 20wt-% vorliegt.
Nach dem Reaktor schließt sich die Aufbereitung an. Das Reaktionsgemisch enthält neben Wasser
und Ethanol auch noch Kohlenstoffdioxid und die nicht umgesetzte Glucose. Die gasförmigen
Bestandteile werden mit einem Flash getrennt, wobei auch ein Teil des Produkts verloren geht.
Das Gemisch aus Wasser, Glucose und Ethanol wird dann destillativ bis zum azeotropen Punkt
aufbereitet.
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.10 dargestellt.
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S5
T = 308 K
p = 1 bar
SHE1 SHE2R1 D1
S1a S1b S2a S2b
S6
S3
F1
S4
Abb. 8.15: Verfahrensfließschema für den Prozess Glucose→ Ethanol.
Ergebnisse
In Abb. 8.16 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Aus Gründen der Über-
sichtlichkeit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt)
ändern.
Strom Stoffe Typ
S1a Glucose, Wasser feed
S3 Kohlenstoffdioxid, Wasser, Ethanol waste
S5 Glucose, Wasser recycle
S6 Ethanol, Wasser product
Tab. 8.10: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess Glucose→ Ethanol.
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Abb. 8.16: Detailergebnisse für den Prozess Glucose→ Ethanol.
8.4.2 1,2-Ethandiol aus Glucose
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus Glucose
1,2-Ethandiol hergestellt wird. Der hier beschriebene Prozess und die verwendeten Katalysatoren
befinden sich in einem frühen Entwicklungsstadium.
Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.11 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Name CAS-Nr. Summenformel Typ
Glucose 50-99-7 C6H12O6 reagent
Wasserstoff 1333-74-0 H2 reagent
1,2-Ethandiol 107-21-1 C2H6O2 product
Wasser 7732-18-5 H2O solvent
Sorbitol 50-70-4 C6H14O6 by-product
Tab. 8.11: Stoffe im Prozess Glucose→ 1,2-Ethandiol.
Die Reaktionsgleichungen sind in Tab. 8.12 beschrieben.
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Reaktionsgleichung Anmerkung
C6H12O6 +3 H2 −−→ 3 C2H6O2 Umsatz: 72%, Selektivität: 6%
C6H12O6 +H2 −−→ C6H14O6 Umsatz: 72%, Selektivität: 94%
Tab. 8.12: Reaktionsgleichungen im Prozess Glucose→ 1,2-Ethandiol.
Die Reaktionsgleichungen basieren auf den Untersuchungen mit einem Katalysator nach Palko-
vits et al. (2010), mit dessen Hilfe Glucose zu 1,2-Ethandiol hydriert werden kann. Aufgrund
des frühen Entwicklungsstadiums des Katalysators ist die Selektivität zu 1,2-Ethandiol noch
vergleichsweise gering und es entstehen zahlreiche Nebenprodukte, wie Glycerin, Xylitol oder
Sorbitol. Die verschiedenen Nebenprodukte werden hier vereinfachend durch Sorbitol dargestellt.
Sorbitol wird hier als wirtschaftsfähiges Nebenprodukt behandelt, wodurch die Exergieverluste
entsprechend alloziert werden. Die Reaktion ist chemisch katalysiert und findet in verdünnter
Phosphorsäure statt, die vereinfachend als wässrige Lösung modelliert wird. Die Glucose liegt
gelöst in der wässrigen Phase vor, wobei die Glucose einen Massenanteil von 20% hat.
Es existiert noch kein kommerzieller Prozess zur Herstellung von 1,2-Ethandiol aus Glucose.
Auf Basis der Reaktionsbedingungen aus Palkovits et al. (2010) und der Zusammensetzung des
Reaktionsgemisches wurde das Prozessfließbild Abb. 8.17 entworfen.
Nach der Reaktion wird das Gemisch, bestehend aus Wasser, Glucose, Sorbitol und 1,2-Ethandiol
aufgetrennt. Im ersten Schritt wird mit einem Unterdruckflash, der bei 318 K arbeitet, Wasser
und 95% des 1,2-Ethandiols verdampft. Im Anschluss erfolgt die Trennung von Wasser und
1,2-Ethandiol durch eine Destillationskolonne.
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.13 dargestellt.
Strom Stoffe Typ
S1a Glucose, Wasser, Wasserstoff feed
S5b Glucose, Sorbitol recycle
S7 1,2-Ethandiol product
S8 Wasser waste
Tab. 8.13: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess Glucose→ 1,2-Ethandiol.
Ergebnisse
In Abb. 8.18 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Die Exergieverluste werden
dabei zwischen dem Produkt und dem Nebenprodukt aufgeteilt. Aus Gründen der Übersichtlich-
keit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt) ändern.
Aufgrund der geringen Selektivität sind die Exergieverluste in diesem Prozess sehr hoch, weil
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p = 50 bar
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S4
TH3
SHE2P1M1
S1dS1c
S2a
S2b
S6b
TH2
S5bS5a
Abb. 8.17: Verfahrensfließschema für den Prozess Glucose→ 1,2-Ethandiol.
die Produktkonzentration im Reaktionsgemisch gering ist und eine destillative Auftrennung
entsprechend teuer. Die Exergieverluste für den Prozess reduzieren sich mit steigender Selektivität
wie in Abb. 8.19 dargestellt ist.
170
8.4 Modellierung der Prozesse
0
2 0
4 0
6 0
8 0
1 0 0  c h e m i s c h e  E x e r g i e p h y s i k a l i s c h e  E x e r g i e B e t r i e b s m i t t e l
 Ex
ergi
eve
rlus
te in
 MJ
/(kg
 Pro
duk
t)
 
 
P1 HE
1 SHE
1
R1 TH
1 F1
TH
2
D1
G l u c o s e 1 , 2 - E t h a n d i o l
Abb. 8.18: Detailergebnisse für den Prozess Glucose→ 1,2-Ethandiol.
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Abb. 8.19: Detailergebnisse für den Prozess Glucose→ 1,2-Ethandiol.
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8.4.3 p-Xylol aus Glucose
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus Glucose p-
Xylol hergestellt wird. Der hier beschriebene Prozess befindet sich aktuell noch in der Laborphase.
Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.14 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Name CAS-Nr. Summenformel Typ
Glucose 50-99-7 C6H12O6 reagent
Ammoniak 7664-41-7 NH3 reagent
Wasserstoff 1333-74-0 H2 reagent
Cyanwasserstoff 74-90-8 HCN reagent
p-Xylol 106-42-3 C8H10 product
Wasser 7732-18-5 H2O solvent
Ethanol 64-17-5 C2H6O by-product
Isobutanol 78-83-1 C4H10O by-product
Isobuten 115-11-7 C4H8 by-product
Kohlenstoffdioxid 124-38-9 CO2 waste
L-Valin 72-18-4 C5H11NO2 waste
Isoocten 107-39-1 C8H16 waste
Tab. 8.14: Stoffe im Prozess Glucose→ p-Xylol.
Die Reaktionsgleichungen sind in Tab. 8.15 beschrieben.
Reaktionsgleichung Anmerkung
C6H12O6 −−→ C4H10O+2 CO2 +H2O Umsatz: 98%, Selektivität zu Isobutanol:
90%
C6H12O6 −−→ 2 C2H6O+2 CO2 Umsatz: 98%, Selektivität zu Ethanol: 5%
C6H12O6 +HCN−−→ C5H11NO2 +2 CO2 +H2 Umsatz: 98%, Selektivität zu L-Valin: 5%
C4H10O−−→ C4H8 +H2O Umsatz: 100%
2 C4H8 −−→ C8H10 +3 H2 Umsatz: 100%, Selektivität zu p-Xylol:
25%
2 C4H8 −−→ C8H16 Umsatz: 100%
Tab. 8.15: Reaktionsgleichungen im Prozess Glucose→ p-Xylol.
Die ersten drei Reaktionen aus Tab. 8.15 laufen parallel ab und haben zum Ziel, Isobutanol
als Zwischenprodukt herzustellen (Garza et al., 2012, Kondo et al., 2012). Isobutanol wird
im Anschluss weiter zu Isobuten umgesetzt. Im dritten Schritt reagiert Isobuten weiter zum
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gewünschten Produkt p-Xylol sowie zu dem unerwünschten Nebenprodukt Isoocten (Peters et al.,
2011).
Das Fließbild des kompletten Prozesses ist in Abb. 8.20 dargestellt.
T = 303 K
p = 1 bar
SHE1 SP1 P1R1 D1
S1a S1b S2
S9
S6a
S11
S7a
S20
S17
S19
SHE2 F2 P2SHE3 F3
D2SHE4 R2 SP2 R3 F4
S4 S6b
S3 S8
S7b S7c
S10
S12a
S12c S13
S14
S15a S16a
S18
T = 435 K
p = 45 bar
T = 443 K
p = 1 bar
S12b
P3
S15b S15c
TH1SHE5
S5
S16b
F1
SHE6
S6c
Abb. 8.20: Verfahrensfließschema für den Prozess Glucose→ p-Xylol.
Nach der ersten Reaktion schließt sich die Aufbereitung zur Isolierung von Isobutanol von
den Nebenprodukten an. Im Stromteiler SP1 werden dazu die Nebenprodukte L-Valin und
Wasserstoff abgetrennt. Dieser Wasserstoff liegt allerdings gebunden in Form von NADP(H)
vor, welcher zusammen mit dem Mikroorganismus abgetrennt wird. Nach einer Abtrennung der
gasförmigen Bestandteile im Flash F1 und der nicht umgesetzten Glucose in Flash F2, werden
die leichtersiedenden Stoffe vom Isobutanol mit einer Destillationskolonne getrennt. Im Reaktor
R2 reagiert Isobutanol vollständig zu Isobuten, das im Reaktor R3 zum gewünschten p-Xylol
weiterreagiert. Die Auftrennung des Reaktionsgemisches aus Reaktor R3 erfolgt dann destillativ.
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.16 dargestellt.
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Strom Stoffe Typ
S1a Glucose, Wasser, Wasserstoff, Ammoniak feed
S3 L-Valin, Wasserstoff waste
S5 Kohlenstoffdioxid, Ammoniak, Cyanwasserstoff waste
S8 Glucose, Wasser, (Isobutanol) waste
S11 Wasser, Ethanol, Ammoniak, Cyanwasserstoff, (Isobutanol) by-product
S14 Wasser waste
S17 Wasser, Wasserstoff, p-Xylol waste
S19 Wasser, p-Xylol waste
S20 p-Xylol product
Tab. 8.16: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess Glucose→ p-Xylol.
Ergebnisse
In Abb. 8.21 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Aus Gründen der Über-
sichtlichkeit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt)
ändern.
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Abb. 8.21: Detailergebnisse für den Prozess Glucose→ p-Xylol.
Die Exergieverluste werden entsprechend der Massenverhältnisse zwischen dem Produkt p-Xylol
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und den Nebenprodukten Ethanol, Isobutanol und Isoocten aufgeteilt.
Dieser Prozess befindet sich noch in einem frühen Entwicklungsstadium. Insbesondere die Reak-
tion von Isobuten zu p-Xylol im Reaktor R3 weist eine geringe Selektivität zum gewünschten
Produkt auf. Aus diesem Grund wird die Selektivität in diesem Reaktor variiert. Die Exergie-
verluste in MJ/(kgProdukt) sind unter Berücksichtigung der entsprechenden Allokationen auf
anfallende Nebenprodukte für diesen Prozess aufgetragen über die Selektivität der Reaktion im
Reaktor R3 in Abb. 8.22 dargestellt.
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Abb. 8.22: Exergieverluste bei Variation der Selektivität im Reaktor R3 für den Prozess Glucose
→ p-Xylol.
Es zeigt sich, dass die Exergieverluste mit steigender Selektivität sinken. Des Weiteren kann die
Selektivität im Reaktor R1 variiert werden, deren Auswirkungen in Abb. 8.23 ohne Allokation
der Exergieverluste dargestellt sind.
Auch hier zeigt sich, dass die Exergieverluste mit steigender Selektivität sinken. Die Selektivität in
der Reaktion hat allerdings auch Auswirkungen auf die Nebenprodukte Wasserstoff und Ethanol.
Die Auswirkungen zeigen sich, wenn die Exergieverluste in diesem Prozess auch anteilig den
Nebenprodukten zugeordnet werden, wie in Abb. 8.24 dargestellt.
Durch die Verteilung der Exergieverluste auf die Nebenprodukte ergibt sich ein Minimum für die
Exergieverluste bei einer Selektivität von knapp 30%.
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Abb. 8.23: Exergieverluste bei Variation der Selektivität im Reaktor R1 für den Prozess Glucose
→ p-Xylol.
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Abb. 8.24: Exergieverluste unter Berücksichtigung von Nebenprodukten bei Variation der Selekti-
vität im Reaktor R1 für den Prozess Glucose→ p-Xylol.
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8.4.4 Milchsäure aus Glucose
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus Glucose
Milchsäure hergestellt wird. Der hier beschriebene Prozess wird großtechnisch umgesetzt. Die
Modellierung basiert auf den Prozessbeschreibungen aus Chahal (2001).
Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.17 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Name CAS-Nr. Summenformel Typ
Glucose 50-99-7 C6H12O6 reagent
Milchsäure 50-21-5 C3H6O3 product
Wasser 7732-18-5 H2O solvent
Tab. 8.17: Stoffe im Prozess Glucose→Milchsäure.
Die Reaktionsgleichungen sind in Tab. 8.18 beschrieben.
Reaktionsgleichung Anmerkung
C6H12O6 −−→ 2 C3H6O3 Umsatz: 100%
Tab. 8.18: Reaktionsgleichungen im Prozess Glucose→Milchsäure.
Glucose wird in der Reaktion zum gewünschten Produkt Milchsäure umgesetzt. Es können
verschiedene Nebenprodukte auftreten, wie beispielsweise Essig-, Propan oder Butansäure, die
aufgrund ihrer geringen Menge hier allerdings vernachlässigt werden.
Das Fließbild des kompletten Prozesses ist in Abb. 8.25 dargestellt.
In dem Reaktor R1 wird Glucose in einer wässrigen Lösung mit 20wt-% Glucose zu Milchsäu-
re umgesetzt. Im Anschluss wird das Gemisch auf 70 ◦C erhitzt, um die Milchsäurebakterien
abzutöten. Im Anschluss wird das Gemisch destillativ bei 0,1 bar aufgereinigt.
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.19 dargestellt.
Strom Stoffe Typ
S1a Glucose, Wasser feed
S4b Wasser waste
S3b Milchsäure product
Tab. 8.19: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess Glucose→Milchsäure.
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Abb. 8.25: Verfahrensfließschema für den Prozess Glucose→Milchsäure.
Ergebnisse
In Abb. 8.26 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Aus Gründen der Über-
sichtlichkeit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt)
ändern.
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Abb. 8.26: Detailergebnisse für den Prozess Glucose→Milchsäure.
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8.4.5 Glycerin aus Triolein
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus Triolein
Glycerin hergestellt wird. Der hier beschriebene Prozess wird großtechnisch bereits durchgeführt.
Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.20 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Name CAS-Nr. Summenformel Typ
Triolein 122-32-7 C57H104O6 reagent
Methanol 67-56-1 CH4O reagent
Kaliumhydroxid 1310-58-3 KOH reagent
Schwefelsäure 7664-93-9 H2SO4 reagent
Glycerin 56-81-5 C3H8O3 product
Ölsäuremethylester 112-62-9 C19H36O2 by-product
Wasser 7732-18-5 H2O solvent
Kaliumsulfat 7778-80-5 K2SO4 waste
Tab. 8.20: Stoffe im Prozess Triolein→ Glycerin.
Mit Triolein wird hier näherungsweise Pflanzenöl abgebildet. Die Reaktionsgleichungen sind in
Tab. 8.21 beschrieben.
Reaktionsgleichung Anmerkung
C57H104O6 +3 CH4O−−→ C19H36O2 +C3H8O3 Umsatz: 98%, Selektivität: 100%
H2SO4 +2 KOH−−→ 2 H2O+K2SO4 Umsatz: 100%, Selektivität: 100%
Tab. 8.21: Reaktionsgleichungen im Prozess Triolein→ Glycerin.
Der Prozess dient ursprünglich dazu, um die Triglyceride im Pflanzenöl umzuestern. Das dabei
entstehende Methylester wird als Biodiesel bezeichnet und wird herkömmlichen Dieselkraftstoff
beigemischt (Kaltschmitt et al., 2009). Als Nebenprodukt der Umesterung fällt Glycerin an, das
als Ausgangsstoff für weitere Synthesen verwendet wird. Für die erste Reaktion wird in Zhang
et al. (2003) ein Umsatz von 98% angegeben. Mit der zweiten Reaktion wird der Katalysator
Kaliumhydroxid mit Schwefelsäure neutralisiert und in Form von Kaliumsulfat ausgeschieden.
Das Fließbild des kompletten Prozesses ist in Abb. 8.27 dargestellt.
Nach der Umesterung wird durch einen Unterdruckflash das Methanol größtenteils verdampft. In
einer Extraktionskolonne werden im Anschluss die unpolaren Stoffe wie Triolein und Ölsäure-
methylester von den polaren Stoffen separiert. Nach der Fällungsreaktion zur Abtrennung des
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Abb. 8.27: Verfahrensfließschema für den Prozess Triolein→ Glycerin.
Katalysators schließt sich eine Destillation an, um die verbliebenen Bestandteile vom Glycerin zu
trennen.
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.22 dargestellt.
Ergebnisse
In Abb. 8.28 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Aus Gründen der Über-
sichtlichkeit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt)
ändern.
Ein Blick auf die Massenbilanz zeigt, dass rund 90wt-% der Produktmenge auf Ölsäuremethylester
und nur 10wt-% auf Glycerin entfallen. Aus diesem Grund werden die Exergieverluste der
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Strom Stoffe Typ
S1a Triolein, Methanol, Kaliumhydroxid feed
S3b Methanol recycle
S5 Wasser solvent
S6 Triolein, Ölsäuremethylester, Methanol, Wasser by-product
S8 Schwefelsäure feed
S10 Kaliumsulfat waste
S12 Methanol, Wasser waste
S13 Glycerin, Wasser product
Tab. 8.22: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess Triolein→ Glycerin.
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Abb. 8.28: Detailergebnisse für den Prozess Triolein→ Glycerin.
Grundoperationen, in denen sowohl Ölsäuremethylester und Glycerin auftreten, entsprechend
ihrer Massenanteile zugeordnet. Nach der Allokation reduzieren sich die produktspezifischen
Exergieverluste erheblich wie in Abb. 8.29 dargestellt ist.
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Abb. 8.29: Detailergebnisse für den Prozess Triolein→ Glycerin mit kausaler massenbezogener
Allokation der Exergieverluste.
8.4.6 Ethen aus Triolein
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus Trio-
lein Ethen hergestellt wird. Der hier beschriebene Prozess basiert auf Beschreibungen eines
Katalysators nach Idem et al. (1996).
Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.23 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Mit Triolein wird hier näherungsweise Pflanzenöl abgebildet. Da das Produktspektrum in der Re-
aktion sehr breit ist, basiert die Abbildung des Reaktionsmechanismus auf der in Idem et al. (1996)
gemessenen Zusammensetzung des Reaktionsgemisches. Die hier verwendete Zusammensetzung
ist in Tab. 8.24 angegeben.
Der Umsatz des Trioleins beträgt 94,5%, wobei das Verhältnis Triolein und Wasser im Feed
zu 1:10 angesetzt wird. Wasser auf der Eduktseite und Kohlenstoffdioxid auf der Produktseite
werden in der Reaktion als Freiheitsgrad angesehen, damit die Elementbilanz eingehalten wird.
Das Fließbild des kompletten Prozesses ist in Abb. 8.30 dargestellt.
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Name CAS-Nr. Summenformel Typ
Triolein 122-32-7 C57H104O6 reagent
Wasser 7732-18-5 H2O reagent
Ethen 74-85-1 C2H4 product
Propen 115-07-1 C3H6 by-product
Methan 74-82-8 CH4 by-product
Ethan 74-82-8 C2H6 by-product
n-Butan 106-97-8 C4H10 by-product
p-Xylol 106-42-3 C8H10 by-product
Benzol 71-43-2 C6H6 by-product
Wasserstoff 1333-74-0 H2 waste
Kohlenstoffdioxid 124-38-9 CO2 waste
Kohlenstoffmonoxid 630-08-0 CO waste
Kohlenstoff 7440-44-0 C waste
Tab. 8.23: Stoffe im Prozess Triolein→ Ethen.
Nach der Reaktion werden in einem Stromteiler die festen und flüssigen Bestandteile von den
gasförmigen Stoffen getrennt. Im gasförmigen Strom befindet sich das Produkt Ethen, welches
im weiteren Verlauf von den anderen Gasen durch Absenken der Temperatur getrennt wird. Das
Gemisch wird durch eine Absenkung der Temperatur auf 120 K zunächst verflüssigt und vom
Wasserstoff getrennt. Eine stufenweise Erhöhung der Temperatur ermöglicht dann eine Trennung
des Ethens von den anderen Stoffen.
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.25 dargestellt.
Ergebnisse
In Abb. 8.31 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Aus Gründen der Über-
sichtlichkeit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt)
ändern.
Die Auswertung zeigt, dass es in dem Prozess zu praktisch keinen Verlusten an chemischer
Exergie kommt. Die Exergieverluste werden dominiert durch den Einsatz von Betriebsmitteln für
die Produktaufbereitung.
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Produkt massenbezogene
Zusammensetzung
Wasser Freiheitsgrad
Ethen 0,41
Propen 0,14
Kohlenstoffdioxid Freiheitsgrad
Kohlenstoffmonoxid 0,05
Kohlenstoff 0,06
Methan 0,08
Ethan 0,03
n-Butan 0,13
p-Xylol 0,04
Benzol 0,04
Wasserstoff 0,01
Tab. 8.24: Zusammensetzung des Reaktionsgemisches im Prozess Triolein→ Ethen.
Strom Stoffe Typ
S1a Triolein, Wasser feed
S3 Triolein, Wasser, p-Xylol, Benzol by-product
S5 Wasserstoff, (Ethen, Kohlenstoffdioxid, Kohlenstoffmonoxid, Me-
than, Ethan)
by-product
S7 Kohlenstoffmonoxid, Methan, (Ethen, Kohlenstoffdioxid, Ethan,
Propen)
by-product
S9 Kohlenstoffmonoxid, Methan by-product
S11 Ethen product
S12 Ethan, n-Butan, Propen, Kohlenstoffdioxid by-product
Tab. 8.25: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess Triolein→ Ethen.
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Abb. 8.30: Verfahrensfließschema für den Prozess Triolein→ Ethen.
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Abb. 8.31: Detailergebnisse für den Prozess Triolein→ Ethen.
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8.4.7 Ethen aus Synthesegas
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus Synthesegas
Ethen hergestellt wird. Bei dem modellierten Prozess handelt es sich um eine Fischer-Tropsch-
Synthese mit einer zusätzlichen Cracking-Stufe, um die Ausbeute an Ethen zu erhöhen. Die
Modellierung basiert auf den Beschreibungen aus Behr et al. (2010a), Derbyshire und Gray
(2001), Dry (1996).
Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.26 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Name CAS-Nr. Summenformel Typ
Kohlenstoffmonoxid 630-08-0 CO reagent
Wasserstoff 1333-74-0 H2 reagent
Ethen 74-85-1 C2H4 product
Propen 115-07-1 C3H6 by-product
Propan 74-98-6 C3H8 by-product
n-Butan 106-97-8 C4H10 by-product
Pentan 109-66-0 C5H12 by-product
Methan 74-82-8 CH4 by-product
Oktan 111-65-9 C8H18 by-product
Wasser 7732-18-5 H2O waste
Tab. 8.26: Stoffe im Prozess Synthesegas→ Ethen.
Bei Synthesegas handelt es sich um ein Gemisch aus Kohlenstoffmonoxid und Wasserstoff. Die
Reaktionsgleichungen sind in Tab. 8.27 beschrieben.
Es wird davon ausgegangen, dass der Wasserstoff vollständig umgesetzt wird. Neben dem ge-
wünschten Ethen entstehen längerkettige Alkane und Alkene. Die Nebenprodukte können weiter
zu Ethen gespalten werden.
Das Fließbild des kompletten Prozesses ist in Abb. 8.32 dargestellt.
Synthesegas wird entsprechend der Stöchiometrie in den Reaktor R1 geleitet. Nach dem Reaktor
werden im Unterdruck-Flash F1 bei 323 K ein Großteil des Wassers und die längerkettigen
Kohlenwasserstoffe abgetrennt. Im Flash F2 werden bei 200 K die restlichen Bestandteile von
Ethen und Methan getrennt. Die Trennung des Ethen/Methan-Gemisches erfolgt durch eine
weitere Abkühlung auf 153 K. Die flüssigen Abflüsse aus den Flashes werden weiter verarbeitet,
um die Ethen-Ausbeute zu erhöhen. Die Rektifikationskolonnen D1 und D2 dienen dazu, Wasser
aus dem Alkan-Gemisch abzutrennen. Im Reaktor R2 wird dann die Alkane zu Ethen gespalten
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Abb. 8.32: Verfahrensfließschema für den Prozess Synthesegas→ Ethen.
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Reaktionsgleichung Anmerkung
3 H2 +CO−−→ CH4 +3 H2O Umsatz von Wasserstoff: 100%, Selektivität zu Me-
than: 11%
4 H2 +2 CO−−→ C2H4 +2 H2O Umsatz von Wasserstoff: 100%, Selektivität zu Ethen:
7,5%
7 H2 +3 CO−−→ C3H8 +3 H2O Umsatz von Wasserstoff: 100%, Selektivität zu Pro-
pan: 21,5%
9 H2 +4 CO−−→ C4H10 +4 H2O Umsatz von Wasserstoff: 100%, Selektivität zu n-
Butan: 8,5%
11 H2 +5 CO−−→ C5H12 +5 H2O Umsatz von Wasserstoff: 100%, Selektivität zu Pentan:
37%
17 H2 +8 CO−−→ C8H18 +8 H2O Umsatz von Wasserstoff: 100%, Selektivität zu Oktan:
14,5%
C3H8 −−→ C2H4 +CH4 Umsatz: 20%, Selektivität zu Ethen: 50%
C3H8 −−→ C3H6 +H2 Umsatz: 20%, Selektivität zu Propen: 50%
C4H10 −−→ 2 C2H4 +H2 Umsatz: 20%
2 C5H12 −−→ 5 C2H4 +2 H2 Umsatz: 20%
C8H18 −−→ 4 C2H4 +H2 Umsatz: 20%
Tab. 8.27: Reaktionsgleichungen im Prozess Synthesegas→ Ethen.
Nach einem Purge wird das Gemisch zurück zur Aufbereitung geführt.
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.28 dargestellt.
Strom Stoffe Typ
S1a Wasserstoff, Kohlenstoffmonoxid feed
S7 Ethen product
S8 Methan, (n-Butan, Pentan) by-product
S10 Wasser, Pentan, Oktan, n-Butan, Propan, Propen by-product
S13 Wasser, (Pentan, Oktan) waste
S15 Propan, Pentan, n-Butan, Ethen, Wasser, Propen, (Oktan, Methan) by-product
S19 Wasserstoff by-product
Tab. 8.28: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess Synthesegas→ Ethen.
Ergebnisse
In Abb. 8.33 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Aus Gründen der Über-
sichtlichkeit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt)
ändern.
Die Auswertung zeigt, dass die Verluste an chemischer Exergie den Gesamtexergieverlust des
Prozesses dominieren.
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Abb. 8.33: Detailergebnisse für den Prozess Synthesegas→ Ethen.
8.4.8 Milchsäure aus Glycerin
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus Glycerin
Milchsäure hergestellt wird. Die prinzipielle Machbarkeit dieser Reaktion wurde im Rahmen des
Patents Danzig et al. (2009) gezeigt.
Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.29 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Name CAS-Nr. Summenformel Typ
Glycerin 56-81-5 C3H8O3 reagent
Sauerstoff 7782-44-7 O2 reagent
Milchsäure 50-21-5 C3H6O3 product
Wasserstoff 1333-74-0 H2 by-product
Wasser 7732-18-5 H2O solvent
Natriumhydroxid 1310-73-2 NaOH solvent
1,2-Propandiol 57-55-6 C3H8O2 waste
Tab. 8.29: Stoffe im Prozess Glycerin→Milchsäure.
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Die Reaktionsgleichungen sind in Tab. 8.30 beschrieben.
Reaktionsgleichung Anmerkung
C3H8O3 −−→ C3H6O3 +H2 Umsatz: 94%, Selektivität zu Milchsäure: 80%
C3H8O3 +H2 −−→ C3H8O2 +H2O Umsatz von Glycerin: 94%, Selektivität zu 1,2-
Propandiol: 20%
C3H8O2 +O2 −−→ C3H6O3 +H2O Umsatz von 1,2-Propandiol: 100%, Selektivität zu
Milchsäure: 100%
Tab. 8.30: Reaktionsgleichungen im Prozess Glycerin→Milchsäure.
Nach dem Patent Danzig et al. (2009) werden Glycerin und Natriumhydroxid im Verhältnis 1:1 in
einer 50wt-% wässrigen Lösung eingesetzt. Bei der Reaktion zu Milchsäure wird Wasserstoff
freigesetzt, welcher mit dem Glycerin teilweise zu 1,2-Propandiol reagiert. In einer weiteren
Reaktion reagiert das 1,2-Propandiol unter Zugabe von Sauerstoff fast vollständig weiter zum
gewünschten Produkt Milchsäure (Ma et al., 2010).
Das Fließbild des kompletten Prozesses ist in Abb. 8.34 dargestellt.
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Abb. 8.34: Verfahrensfließschema für den Prozess Glycerin→Milchsäure.
Nach dem ersten Reaktor wird der Wasserstoff aus dem Flash abgetrennt. Nach dem zweiten Reak-
tor, in dem 1,2-Propandiol zu Milchsäure weiter reagiert, schließt sich die Produktaufbereitung an.
Zunächst wird Natriumhydroxid mit einer bipolaren Membran abgetrennt. Die bipolare Membran
ist hier als Stromteiler modelliert, in dem Exergieverluste entstehen. Für die Trennung wird ein
exergetischer Wirkungsgrad angenommen, der sich auf die Mischungsexergie bezieht. Da der
Wirkungsgrad von bipolaren Membranen sehr gut ist (Wilhelm, 2001), wird hier ein exergetischer
Wirkungsgrad von 70% angenommen. Es wird angenommen, dass neben Natriumhydroxid, 50%
des Wassers und 5% der Milchsäure abgeschieden werden. Im Anschluss wird die Milchsäure im
aufkonzentrierten Produktstrom vom verbleibenden Wasser destillativ getrennt.
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.31 dargestellt.
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Strom Stoffe Typ
S1 Glycerin, Wasser, Natriumhydroxid feed
S3 Wasserstoff by-product
S5 Sauerstoff reagent
S9 Wasser, Natriumhydroxid, Glycerin, Milchsäure recycle
S10 Wasser waste
S11 Milchsäure prodcut
Tab. 8.31: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess Glycerin→Milchsäure.
Ergebnisse
In Abb. 8.35 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Aus Gründen der Über-
sichtlichkeit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt)
ändern.
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Abb. 8.35: Detailergebnisse für den Prozess Glycerin→Milchsäure.
8.4.9 Ethanol aus Glycerin
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus Glycerin
Ethanol hergestellt wird. Die zugrunde liegende Reaktion wird zurzeit im Labor erforscht.
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Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.32 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Name CAS-Nr. Summenformel Typ
Glycerin 56-81-5 C3H8O3 reagent
Wasserstoff 1333-74-0 H2 reagent
Ethanol 64-17-5 C2H6O product
1-Propanol 71-23-8 C3H8O by-product
Wasser 7732-18-5 H2O solvent
Methan 74-82-8 CH4 waste
Tab. 8.32: Stoffe im Prozess Glycerin→ Ethanol.
Die Reaktionsgleichungen sind in Tab. 8.33 beschrieben.
Reaktionsgleichung Anmerkung
C3H8O3 +3 H2 −−→ C2H6O+CH4 +2 H2O Umsatz von Glycerin: 100%, Selektivität
zu Ethanol: 20%
C3H8O3 +2 H2 −−→ C3H8O+2 H2O Umsatz von Glycerin: 100%
Tab. 8.33: Reaktionsgleichungen im Prozess Glycerin→ Ethanol.
Die Annahmen für die Reaktionen basieren auf Experimenten aus van Ryneveld et al. (2011). Dort
wird Glycerin in einer 60wt-% wässrigen Lösungen zu Ethanol und 1-Propanol umgesetzt. Es
fallen dabei auch in kleineren Mengen weitere Nebenprodukte an, wie u. a. Kohlenstoffmonoxid,
Kohlenstoffdioxid und Methanol. Aufgrund der Selektivität zu diesen Nebenprodukten von unter
5%, werden diese für die weiteren Untersuchungen nicht berücksichtigt.
Das Fließbild des kompletten Prozesses ist in Abb. 8.36 dargestellt.
Das Gemisch, das den Reaktor verlässt, wird benutzt, um die Rohstoffe für die Reaktion vorzuhei-
zen. Bei 320 K werden in einem Flash die gasförmigen Bestandteile abgetrennt. Im Anschluss
erfolgt eine destillative Aufbereitung, wobei das Produkt Ethanol als Destillat abgezogen wird.
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.34 dargestellt.
Ergebnisse
In Abb. 8.37 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Aus Gründen der Über-
sichtlichkeit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt)
ändern.
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Abb. 8.36: Verfahrensfließschema für den Prozess Glycerin→ Ethanol.
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Strom Stoffe Typ
S1a Glycerin, Wasser, Wasserstoff feed
S3 Methan waste
S5 Wasser, 1-Propanol, Ethanol by-product
S6 Ethanol, Wasser product
Tab. 8.34: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess Glycerin→ Ethanol.
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Abb. 8.37: Detailergebnisse für den Prozess Glycerin→ Ethanol.
8.4.10 Ethen aus Ethanol
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus Ethanol
Ethen hergestellt wird. Der hier beschriebene Prozess wird großtechnisch bereits durchgeführt.
Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.35 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Die Reaktionsgleichungen sind in Tab. 8.36 beschrieben.
In der Hauptreaktion wird Wasser abgespalten und es entsteht Ethen. In der Nebenreaktion wird
ebenfalls Wasser abgespalten, aber durch das andere molare Verhältnis entsteht hier Diethylether.
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Name CAS-Nr. Summenformel Typ
Ethanol 64-17-5 C2H6O reagent
Ethen 74-85-1 C2H4 product
Wasser 7732-18-5 H2O waste
Diethylether 60-29-7 (C2H5)2O waste
Tab. 8.35: Stoffe im Prozess Ethanol→ Ethen.
Reaktionsgleichung Anmerkung
C2H6O−−→ C2H4 +H2O Umsatz: 98%, Selektivität zu Ethen: 97%
2 C2H6O−−→ (C2H5)2O+H2O Umsatz: 98%, Selektivität zu Diethylether: 3%
Tab. 8.36: Reaktionsgleichungen im Prozess Ethanol→ Ethen.
Das Prozessfließbild aus Abb. 8.38 basiert auf den Beschreibungen von Chematur Technologies
(2009). Daraus wurden Angaben zu Umsatz, Selektivität, Feedzusammensetzung und Grundzüge
der Aufbereitung übernommen.
Das Reaktionsgemisch wird durch mehrere Flashes getrennt, indem Druck und Temperatur
stufenweise abgesenkt werden. Flash F1 arbeitet bei 323 K und 35 bar, Flash F2 bei 277 K und
10 bar und Flash F3 bei 236 K und 1 bar.
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.37 dargestellt.
Strom Stoffe Typ
S1a Ethanol, Wasser feed
S3 Ethen product
S5 Ethen product
S7 Wasser, Diethylether, Ethen waste
S8 Ethen product
Tab. 8.37: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess Ethanol→ Ethen.
Ergebnisse
In Abb. 8.39 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Aus Gründen der Über-
sichtlichkeit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt)
ändern.
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Abb. 8.38: Verfahrensfließschema für den Prozess Ethanol→ Ethen.
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Abb. 8.39: Detailergebnisse für den Prozess Ethanol→ Ethen.
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8.4.11 Ethylenoxid aus Ethen
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus Ethen Ethy-
lenoxid hergestellt wird. Der hier beschriebene Prozess wird großtechnisch bereits durchgeführt.
Die Modellierung basiert auf den Beschreibungen aus Herzog et al. (1993).
Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.38 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Name CAS-Nr. Summenformel Typ
Ethen 74-85-1 C2H4 reagent
Sauerstoff 7782-44-7 O2 reagent
Methan 74-82-8 CH4 reagent
Ethylenoxid 75-21-8 C2H4O product
Wasser 7732-18-5 H2O solvent
Argon 7440-37-1 Ar inert
Kohlenstoffdioxid 124-38-9 CO2 waste
Tab. 8.38: Stoffe im Prozess Ethen→ Ethylenoxid.
Die Reaktionsgleichungen sind in Tab. 8.39 beschrieben.
Reaktionsgleichung Anmerkung
C2H4 +
1
2 O2 −−→ C2H4O Umsatz von Sauerstoff: 35%, Selektivität zu Ethylenoxid:
80%
CH4 +2 O2 −−→ CO2 +2 H2O Umsatz von Sauerstoff: 35%
Tab. 8.39: Reaktionsgleichungen im Prozess Ethen→ Ethylenoxid.
In der Hauptreaktion wird Ethen mit Sauerstoff zu Ethylenoxid oxidiert. Durch die Nebenreaktion
wird das Ethen geschützt, da Methan bei hohen Temperaturen, die im Reaktor beispielsweise
lokal in Hotspots auftreten können, eher reagiert als Ethen.
Das Prozessfließbild aus Abb. 8.40 basiert auf Patentbeschreibungen von aus denen Angaben
zu Reaktionstemperatur und -druck sowie Umsätze und Selektivitäten entnommen wurden. Der
Eduktstrom setzt sich zusammen aus 30 Vol-% Ethen, 8 Vol-% Sauerstoff, 47,5 Vol-% Methan,
6,5 Vol-% Kohlenstoffdioxid, 4 Vol -% Argon und 4 Vol-% Wasser.
Die Aufbereitung des Produktgemisches basiert auf den Beschreibungen aus Jennings et al.
(1990).
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.40 dargestellt.
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Abb. 8.40: Verfahrensfließschema für den Prozess Ethen→ Ethylenoxid.
Strom Stoffe Typ
S1a Ethen, Sauerstoff, Argon feed
S1b Methan feed
S3a Wasser solvent
S4c Wasser, Ethylenoxid, Kohlenstoffdioxid waste
S8d Ethylenoxid waste
S9 Ethylenoxid product
Tab. 8.40: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess Ethen→ Ethylenoxid.
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Ergebnisse
In Abb. 8.41 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Aus Gründen der Über-
sichtlichkeit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt)
ändern.
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Abb. 8.41: Detailergebnisse für den Prozess Ethen→ Ethylenoxid.
8.4.12 1,2-Ethandiol aus Ethylenoxid
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus Ethylenoxid
1,2-Ethandiol hergestellt wird. Der hier beschriebene Prozess wird großtechnisch unter dem
Namen OMEGA-Prozess von Shell bereits durchgeführt (Syed, 2009).
Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.41 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Die Reaktionsgleichungen sind in Tab. 8.42 beschrieben.
Im Reaktor finden zwei Reaktionen statt, die zu der in Tab. 8.42 angegebenen Reaktion zusam-
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Name CAS-Nr. Summenformel Typ
Ethylenoxid 75-21-8 C2H4O reagent
Wasser 7732-18-5 H2O reagent
1,2-Ethandiol 107-21-1 C2H6O2 product
Kohlenstoffdioxid 124-38-9 CO2 inert
Tab. 8.41: Stoffe im Prozess Ethylenoxid→ 1,2-Ethandiol.
Reaktionsgleichung Anmerkung
C2H4O+H2O−−→ C2H6O2 Umsatz: 100%
Tab. 8.42: Reaktionsgleichungen im Prozess Ethylenoxid→ 1,2-Ethandiol.
mengefasst sind:
C2H4O+CO2→ C3H4O3 , (8.6)
C3H4O3 +H2O→ C2H6O2 +CO2 . (8.7)
Ethylenoxid reagiert mit Kohlenstoffdioxid zu Ethylencarbonat. In einer Folgereaktion reagiert
Ethylencarbonat weiter zum gewünschten Produkt 1,2-Ethandiol, wobei Kohlenstoffdioxid wieder
freigesetzt wird. Aus diesem Grund befindet sich auch grundsätzlich Kohlenstoffdioxid im System.
Das Fließbild des kompletten Prozesses ist in Abb. 8.42 dargestellt.
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Abb. 8.42: Verfahrensfließschema für den Prozess Ethylenoxid→ 1,2-Ethandiol.
Bei dem Eingangsstrom handelt es sich um eine wässrige Ethylenoxid-Lösung. Das molare
Verhältnis von Wasser und Ethylenoxid beträgt 4:1. Kohlenstoffdioxid wird stöchiometrisch
hinzugegeben. Nach dem Reaktor liegt ein Gemisch bestehend aus Kohlenstoffdioxid, Wasser
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und 1,2-Ethandiol vor. Kohlenstoffdioxid wird mit einem Flash abgetrennt. Die Trennung von
Wasser und 1,2-Ethandiol erfolgt destillativ, wobei 1,2-Ethandiol der Schwersieder ist.
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.43 dargestellt.
Strom Stoffe Typ
S1a Ethylenoxid, Wasser feed
S1c Kohlenstoffdioxid feed
S3 Kohlenstoffdioxid waste
S6 Wasser, (1,2-Ethandiol) waste
S9 1,2-Ethandiol product
Tab. 8.43: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess Ethylenoxid→ 1,2-Ethandiol.
Ergebnisse
In Abb. 8.43 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Aus Gründen der Über-
sichtlichkeit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt)
ändern.
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Abb. 8.43: Detailergebnisse für den Prozess Ethylenoxid→ 1,2-Ethandiol.
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8.4.13 Terephthalsäure aus p-Xylol
In diesem Abschnitt wird die Modellierung eines Prozesses beschrieben, mit dem aus p-Xylol
Terephthalsäure hergestellt wird. Der hier beschriebene Prozess wird großtechnisch umgesetzt.
Die Modellierung basiert auf den Prozessbeschreibungen aus Sheehan (2001).
Prozessbeschreibung
Die Stoffe, die sich in diesem Prozess befinden sind in Tab. 8.44 zusammen mit ihrer CAS-Nr.,
ihrer Summenformel und ihrem semantischen Typ dargestellt.
Name CAS-Nr. Summenformel Typ
p-Xylol 106-42-3 C8H10 reagent
Sauerstoff 7782-44-7 O2 reagent
Wasserstoff 1333-74-0 H2 reagent
Terephthalsäure 100-21-0 C8H6O4 product
Wasser 7732-18-5 H2O solvent
Essigsäure 64-19-7 C2H4O2 solvent
Stickstoff 7727-37-9 N2 inert
4-Toluylsäure 99-94-5 C8H8O2 waste
4-Carboxybenz-aldehyd 619-66-9 C8H6O3 waste
Tab. 8.44: Stoffe im Prozess p-Xylol→ Terephthalsäure.
Die Reaktionsgleichungen sind in Tab. 8.45 beschrieben.
Reaktionsgleichung Anmerkung
C8H10 +3 O2 −−→ C8H6O4 +2 H2O Umsatz von p-Xylol: 100%, Selektivität zu Terephthal-
säure: 96%
C8H10 +
5
2 O2 −−→ C8H6O3 +2 H2O Umsatz von p-Xylol: 100%, Selektivität zu 4-
Carboxybenz-aldehyd: 4%
C8H8O2 +
3
2 O2 −−→ C8H6O4 +H2O Umsatz von 4-Toluylsäure: 100%
C8H6O3 +2 H2 −−→ C8H8O2 +H2O Umsatz: >99,9%
Tab. 8.45: Reaktionsgleichungen im Prozess p-Xylol→ Terephthalsäure.
Die ersten drei Reaktionen aus Tab. 8.45 laufen parallel ab und haben zum Ziel das Produkt
Terephthalsäure herzustellen. Es entsteht als zusätzliches Nebenprodukt 4-Carboxybenz-aldehyd,
das in einem zweiten Reaktor mit Wasserstoff fast vollständig zu 4-Toluylsäure abreagiert. Auch
4-Toluylsäure kann zu Terephthalsäure reagieren, um die Ausbeute zu erhöhen.
Das Fließbild des kompletten Prozesses ist in Abb. 8.44 dargestellt.
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Abb. 8.44: Verfahrensfließschema für den Prozess p-Xylol→ Terephthalsäure.
Nachdem mit einer Pumpe und einem Wärmeübertrager das Ausgangsgemisch, bestehend aus
p-Xylol in 95wt-%-iger Essigsäure und Luftsauerstoff, die Reaktionsbedingungen eingestellt
werden, reagieren in Reaktor R1 die Edukte zum gewünschten Produkt. In einer Filteranlage
werden im Anschluss Essigsäure und 4-Carboxybenz-aldehyd vom Wasser und Terephthalsäure
getrennt. Das Gemisch aus Wasser und Terephthalsäure enthält allerdings noch Spuren von 4-
Carboxybenz-aldehyd, die in einem zweiten Reaktor in einer 15%-igen wässrigen Lösung unter
Zugabe von Wasserstoff zu 4-Toluylsäure reagiert. Die Trennung des Gemisches erfolgt dann
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durch ein Kristallisationsverfahren durch das Terephthalsäure mit der erforderlichen Reinheit
gewonnen werden kann (O’Meadhra et al., 2002). Das Kristallisationsverfahren wird durch
Absenken von Druck und Temperatur emuliert. Wasser und 4-Toluylsäure werden in den Reaktor
R1 zurückgeführt.
Die Zuordnung der ein- und ausgehenden Ströme ist in Tab. 8.46 dargestellt.
Strom Stoffe Typ
S1a p-Xylol, Essigsäure, Wasser feed
S2a Sauerstoff, Stickstoff feed
S7a Wasserstoff feed
S4a Essigsäure, Stickstoff, 4-Carboxybenz-aldehyd waste
S11b Wasser waste
S10 Terephthalsäure product
Tab. 8.46: Ein- und ausgehende Ströme im Prozess p-Xylol→ Terephthalsäure.
Ergebnisse
In Abb. 8.45 sind die Exergieverluste in MJ/(kgProdukt) dargestellt. Aus Gründen der Über-
sichtlichkeit sind nur die Exergieanteile dargestellt, die sich um mehr als 0,01 MJ/(kgProdukt)
ändern.
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Abb. 8.45: Detailergebnisse für den Prozess p-Xylol→ Terephthalsäure.
8.4.14 Vergleich von Syntheserouten zur Herstellung von
Polyethylen aus Triolein über Ethen bzw. 1-Octadecen
Im Folgenden werden zwei Syntheserouten zur Herstellung von Polyethylen aus Triolein unter-
sucht. Die Syntheserouten unterscheiden sich in der Wahl der Zwischenprodukte, wobei es sich
einmal um Ethen und einmal um 1-Octadecen handelt. Triolein reagiert mit Wasserstoff nach
folgenden Reaktionsgleichungen:
C57H104O6 +9H2 −−→ 27C2H4 +C3H8O3 +3H2O , (8.8)
C57H104O6 +9H2 −−→ 3C18H36 +C3H8O3 +3H2O . (8.9)
Als Nebenprodukte fallen jeweils Glycerin und Wasser an. Ethen bzw. 1-Octadecen werden
im Anschluss zu Polyethylen polymerisiert. Typischerweise wird Polyethylen heute aus Ethen
hergestellt. Die langen Alkylreste des Trioleins werden also zu C2-Bausteinen gespalten und
im Anschluss wieder zu langen Kohlenstoffketten zusammengefügt. Wird als Zwischenprodukt
hingegen 1-Octadecen gewählt, bleiben die Alkylreste des Trioleins erhalten. Im Folgenden
werden die Exergieverluste beider Syntheserouten untersucht. Da sich beide Syntheserouten noch
in einem frühen Entwicklungsstadium befinden, liegt der Fokus jeweils auf den chemischen
Reaktionen.
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In Kapitel 3.6 wurde gezeigt, dass der Umsatz signifikanten Einfluss auf die Exergieverluste hat.
Der Umsatz wird durch den Gleichgewichtsumsatz thermodynamisch limitiert, der wiederum von
der freien Reaktionsenthalpie abhängt. In Abb. 8.46 ist deshalb die freie Reaktionsenthalpie über
die Reaktionstemperatur für die Herstellung von Ethen und 1-Octadecen aufgetragen1.
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Abb. 8.46: Freie Reaktionsenthalpie in Abhängigkeit der Temperatur für die Reaktionen Triolein
→ Ethen und Triolein→ 1-Octadecen.
Für einen hohen Gleichgewichtsumsatz sind negative freie Reaktionsenthalpien notwendig. Diese
Bedingung ist für Syntheseroute über 1-Octadecen bereits bei moderaten Temperaturen erfüllt.
Die freie Reaktionsenthalpie für die Aufspaltung von Triolein in Ethen ist hingegen erst bei hohen
Temperaturen negativ. Der Gleichgewichtsumsatz für die Syntheseroute über Ethen aufgetragen
über die Reaktionstemperatur ist in Abb. 8.47 dargestellt.
Es zeigt sich, dass ein praktisch vollständiger Gleichgewichtsumsatz erst bei Temperaturen um
500 K erreicht wird. Die Auswirkungen der unterschiedlichen Reaktionstemperaturen werden im
Folgenden untersucht.
Für die Reaktion Triolein → Ethen wird eine Reaktionstemperatur von 500 K angenommen,
um einen hohen Gleichgewichtsumsatz zu erreichen. Für die Reaktion Triolein → wird eine
Reaktionstemperatur von 370 K angenommen. Die Exergieverluste für beide Syntheserouten
einschließlich der Polymerisation sind in Abb. 8.48 dargestellt.
1Die freie Bildungsenthalpie für Triolein aus AIChE (2010) ist fehlerhaft. Für Triolein wird deshalb die freie
Bildungsenthalpie zu −180 MJ/kmol gesetzt (Glisic und Skala, 2009).
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Abb. 8.47: Gleichgewichtsumsatz in Abhängigkeit der Temperatur für die Reaktion Triolein→
Ethen.
0
3
6
9
1 2
1 5
P f l a n z e n ö l  →  1 - O c t a d e c e n  →  P o l y e t h y l e n
 
 
Exe
rgie
verl
ust 
in M
J/(k
g PE
)
 B e t r i e b s m i t t e l c h e m i s c h e  E x e r g i e R o h s t o f f r u c k s a c k
P f l a n z e n ö l  →  E t h e n  →P o l y e t h y l e n
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Da in beiden Fällen die gleichen Edukte vorgelegt werden, die vollständig reagieren, sind die
Exergieverluste aufgrund des Rohstoffrucksacks identisch. Der Verlust hinsichtlich der chemi-
schen Exergie ist ebenfalls in beiden Fällen vergleichbar, da letztendlich die gleichen Rohstoffe
für die Herstellung der gleichen Endprodukte verwendet werden. Aufgrund der unterschiedlichen
Wärmetönung und den verschiedenen Reaktionstemperaturen, sind die Exergieverluste durch den
Einsatz der Betriebsmittel bei der Syntheseroute Triolein→ Ethen→ Polyethylen letztendlich hö-
her als bei der Syntheseroute Triolein→ 1-Octadecen→ Polyethylen. Die Struktur des Trioleins
zu erhalten ist also aus exergetischer Sicht vorteilhaft.
8.4.15 Annahmen zur schnellen Bewertung von Syntheserouten
Für alle Prozesse, die mit dieser Methodik bewertet wurden, gilt die Annahme, dass 90wt-%
der nicht umgesetzten Edukte wieder zurückgeführt werden und sich der Rohstoffrucksack
entsprechend verringert. Bei einer Wärmeübertragung wird eine minimale Temperaturdifferenz
von 20 K eingehalten.
Ethanol aus Glucose
Eigenschaft Wert
Stoffe Glucose, Ethanol, Kohlenstoffdioxid, Wasser
Reaktionsgleichung C6H12O6 −−→ 2 C2H6O+2 CO2
Temperatur vor Reaktor 320 K
Temperatur im Reaktor 320 K
Druck im Reaktor 1 bar
Umsatz 100%
wässrige Lösung 80wt-%
Feed 1 kmol/s Glucose
Auftrennung Kohlenstoffdioxid durch Flash, Wasser und Ethanol durch
Destillation
Tab. 8.47: Annahmen zur schnellen Bewertung im Prozess Glucose→ Ethanol.
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Ethen aus Ethanol
Eigenschaft Wert
Stoffe Ethanol, Ethen, Wasser
Reaktionsgleichung C2H6O−−→ C2H4 +H2O
Temperatur vor Reaktor 643 K
Temperatur im Reaktor 643 K
Druck im Reaktor 40 bar
Umsatz 100%
Feed 1 kmol/s Ethanol
Auftrennung Ethen durch Flash
Tab. 8.48: Annahmen zur schnellen Bewertung im Prozess Ethanol→ Ethen.
Ethylenoxid aus Ethen
Eigenschaft Wert
Stoffe Sauerstoff, Wasser, Ethylenoxid, Ethen, Kohlenstoffdioxid,
Methan
Reaktionsgleichung 1 C2H4 +
1
2 O2 −−→ C2H4O
Reaktionsgleichung 2 CH4 +2 O2 −−→ CO2 +2 H2O
Temperatur vor Reaktor 501 K
Temperatur im Reaktor 501 K
Druck im Reaktor 16 bar
Umsatz 35% (Sauerstoff)
Selektivität 80% (Ethylenoxid)
Druck im Absorber 16 bar
Feed 0,26 kmol/s Sauerstoff, 1 kmol/s Ethen, 1,58 kmol/s Me-
than
Auftrennung Ethylenoxid durch Absorption, Ethylenoxid und Wasser
durch Destillation
Tab. 8.49: Annahmen zur schnellen Bewertung im Prozess Ethen→ Ethylenoxid.
211
8 Anhang
1,2-Ethandiol aus Ethylenoxid
Eigenschaft Wert
Stoffe Ethylenoxid, Wasser, Kohlenstoffdioxid, 1,2-Ethandiol
Reaktionsgleichung C2H4O+H2O−−→ C2H6O2
Temperatur vor Reaktor 363 K
Temperatur im Reaktor 363 K
Druck im Reaktor 20 bar
Umsatz 100%
Feed 1 kmol/s Ethylenoxid, 4 kmol/s Wasser, 1 kmol/s Kohlen-
stoffdioxid
Auftrennung Kohlenstoffdioxid durch Flash, 1,2-Ethandiol und Wasser
durch Destillation
Tab. 8.50: Annahmen zur schnellen Bewertung im Prozess Ethylenoxid→ 1,2-Ethandiol.
1,2-Ethandiol aus Glucose
Eigenschaft Wert
Stoffe Glucose, Wasser, Wasserstoff, 1,2-Ethandiol, Sorbitol
Reaktionsgleichung 1 C6H12O6 +3 H2 −−→ 3 C2H6O2
Reaktionsgleichung 2 C6H12O6 +H2 −−→ C6H14O6
Temperatur vor Reaktor 433 K
Temperatur im Reaktor 433 K
Druck im Reaktor 50 bar
Umsatz 72%
Selektivität 6% (1,2-Ethandiol)
wässrige Lösung 80wt-%
Feed 1 kmol/s Glucose, 10 kmol/s Wasserstoff
Auftrennung Wasserstoff durch Flash, 1,2-Ethandiol, Wasser und Glucose
durch Destillation
Tab. 8.51: Annahmen zur schnellen Bewertung im Prozess Glucose→ 1,2-Ethandiol.
Milchsäure aus Glucose
Eigenschaft Wert
Stoffe Glucose, Milchsäure, Wasser
Reaktionsgleichung C6H12O6 −−→ 2 C3H6O3
Temperatur vor Reaktor 323 K
Temperatur im Reaktor 323 K
Druck im Reaktor 1 bar
Umsatz 95%
wässrige Lösung 80wt-%
Feed 1 kmol/s Glucose
Auftrennung Wasser und Milchsäure durch Destillation
Tab. 8.52: Annahmen zur schnellen Bewertung im Prozess Glucose→Milchsäure.
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p-Xylol aus Glucose
Eigenschaft Wert
Stoffe Glucose, Wasser, Wasserstoff, Ethanol, Kohlenstoffdioxid,
Isoocten, p-Xylol
Reaktionsgleichung 1 C6H12O6 −−→ 2 H2O+3 H2 +2 CO2 + 12 C8H10
Reaktionsgleichung 2 C6H12O6 −−→ 2 H2O+2 CO2 + 12 C8H16
Reaktionsgleichung 3 C6H12O6 −−→ 2 C2H6O+2 CO2
Temperatur vor Reaktor 303 K
Temperatur nach Reak-
tor
310 K
Temperatur im Reaktor 430 K
Druck im Reaktor 40 bar
Umsatz 100%
Selektivität 67,5% (Isoocten), 22,5% (p-Xylol), 10% (Ethanol)
wässrige Lösung 80wt-%
Feed 1 kmol/s Glucose
Auftrennung Wasserstoff, Ethanol und Kohlenstoffdioxid durch Flash,
Wasser, Isoocten und p-Xylol durch Destillation
Tab. 8.53: Annahmen zur schnellen Bewertung im Prozess Glucose→ p-Xylol.
Glycerin aus Triolein
Eigenschaft Wert
Stoffe Triolein, Methanol, Ölsäuremethylester, Glycerin
Reaktionsgleichung C57H104O6 +3 CH4O−−→ 3 C19H36O2 +C3H8O3
Temperatur vor Reaktor 333 K
Temperatur im Reaktor 333 K
Druck im Reaktor 4 bar
Umsatz 100%
Feed 1 kmol/s Triolein, 6 kmol/s Methanol
Auftrennung Triolein und Ölsäuremethylester durch Stromteiler, Metha-
nol und Glycerin durch Destillation
Tab. 8.54: Annahmen zur schnellen Bewertung im Prozess Triolein→ Glycerin.
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Terephthalsäure aus p-Xylol
Eigenschaft Wert
Stoffe p-Xylol, Wasser, Wasserstoff, Sauerstoff, 4-Toluylsäure, Te-
rephthalsäure, Essigsäure
Reaktionsgleichung 1 C8H10 +3 O2 −−→ 2 H2O+C8H6O4
Reaktionsgleichung 2 C8H10 +
5
2 O2 +2 H2 −−→ 3 H2O+C8H8O2
Temperatur vor Reaktor 530 K
Temperatur nach Reak-
tor
370 K
Temperatur im Reaktor 530 K
Druck im Reaktor 46 bar
Umsatz 100%
Selektivität 98% (Terephthalsäure), 2% (4-Toluylsäure)
Feed 1 kmol/s p-Xylol, 53 kmol/s Wasser, 0,1 kmol/s Wasser-
stoff, 3 kmol/s Sauerstoff, 1,9 kmol/s Essigsäure
Auftrennung Wasserstoff und Sauerstoff durch Flash, Wasser, Terephthal-
säure und Essigsäure durch Destillation
Tab. 8.55: Annahmen zur schnellen Bewertung im Prozess p-Xylol→ Terephthalsäure.
Ethanol aus Glycerin
Eigenschaft Wert
Stoffe Glycerin, Wasser, Wasserstoff, Ethanol, Methan, 1-Propanol
Reaktionsgleichung 1 C3H8O3 +3 H2 −−→ 2 H2O+CH4 +C2H6O
Reaktionsgleichung 2 C3H8O3 +2 H2 −−→ 2 H2O+C3H8O
Temperatur vor Reaktor 536 K
Temperatur nach Reak-
tor
320 K
Temperatur im Reaktor 536 K
Druck im Reaktor 60 bar
Umsatz 100%
Selektivität 20% (Ethanol)
wässrige Lösung 40wt-%
Feed 1 kmol/s Glycerin, 5 kmol/s Wasserstoff
Auftrennung Wasserstoff und Methan durch Flash, Wasser, 1-Propanol
und Ethanol durch Destillation
Tab. 8.56: Annahmen zur schnellen Bewertung im Prozess Glycerin→ Ethanol.
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Symbolverzeichnis
Lateinische Symbole
∆Hv molare Verdampfungsenthalpie J/kmol
∆fG molare freie Bildungsenthalpie J/kmol
∆fH molare Bildungsenthalpie J/kmol
∆fS molare Bildungsentropie J/(kmol K)
∆RG molare freie Reaktionsenthalpie J/kmol
∆RH molare Reaktionsenthalpie J/kmol
∆RS molare Reaktionsentropie J/(kmol K)
e durchschnittlicher jährlicher Flächenertrag t/(ha a)
Cp molare isobare Wärmekapazität J/(kmol K)
E molare Exergie J/kmol
ECExD molarer kumulierter Exergieaufwand J/kmol
Echem molare chemische Exergie J/kmol
Edestruction molare Exergievernichtung J/kmol
Ekin molare kinetische Exergie J/kmol
Eloss molarer Exergieverlust J/kmol
Emix molare Mischungsexergie J/kmol
Ephys molare physikalische Exergie J/kmol
Epot molare potentielle Exergie J/kmol
f Fugazität Pa
falloc Allokationsfaktor -
Fp Poynting-Faktor -
H molare Enthalpie J/kmol
Hi molarer Heizwert J/kmol
K Verteilungskoeffizient K
m Masse kg
n Stoffmenge kmol
p Druck Pa
ps Dampfdruck Pa
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Q Wärmemenge J
R universelle Gaskonstante J/(kmol K)
S Selektivität -
S molare Entropie J/(kmol K)
T Temperatur K
Tb Siedetemperatur K
V molares Volumen m3/kmol
vmin minimales Rücklaufverhältnis -
W Arbeit J
X Umsatz -
x Stoffmengenanteil (System oder flüssige Phase) kmol/kmol
Y Ausbeute -
y Stoffmengenanteil (dampfförmige Phase) kmol/kmol
z Massenanteil kg/kg
a landwirtschaftliche Nutzfläche ha
e jährliches landwirtschaftliches Produktionsvolu-
men
t/a
Griechische Symbole
α relative Flüchtigkeit -
β Verhältnis von Exergie und Heizwert -
η exergetischer Wirkungsgrad -
ηc Carnot-Wirkungsgrad -
ηmass Masseneffizienz -
γ Aktivitätskoeffizient -
λ Reaktionsfortschritt -
µ chemisches Potenzial -
ν stöchiometrischer Koeffizient -
φ relative Luftfeuchtigkeit -
σe Standardabweichung von Flächenerträgen t/(ha a)
ϕ Fugazitätskoeffizient -
Tiefgestellte Indizes
0 Anfang
a Asche
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alloc Allokation
B Sumpf
by-product Nebenprodukt
D Destillat, Destillation
E Extraktion
el Element
EM Extraktionsmittel
F Feed
feedstock Rohstoff bzw. Edukt
HE Wärmeübertrager
in eingehend
LM Lösungsmittel
out ausgehend
P Pumpe
product Produkt
R Reaktor
RC Rektifikationskaskade
rec Rückführung
s Schwefel
SEP Trennsequenz
TH Drossel
u Umgebung
util Betriebsmittel
w Wasser
Hochgestellte Indizes
◦ Standardbedingungen
iG ideales Gas
L Flüssigkeit
N Nutzanteil
rev reversibel
T Transitanteil
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